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SINTESIS

La presente investigacion titulada: Modelacion Matematica del Proceso de Calcinacion del
Carbonato Basico de Niquel en el Horno Tubular Rotatorio de la Empresa Cmdte. Ernesto
Che Guevara de Moa, se realiz6 con el objetivo de establecer un modelo matemético para
el proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel de los hornos rotatorios de la
mencionada empresa, que permita realizar una mejor direccion del proceso y con ello
contribuir a elevar la eficiencia del mismo. La misma esté estructurada en introduccion, tres

capitulos, conclusiones, recomendaciones y referencias bibliograficas.

En el primer capitulo se realizd el analisis y revision bibliografica con relacion al estado
actual de los procesos de calcinacién, para establecer las bases de la modelacion
matematica del proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel en la Empresa

Cmdte. Ernesto Che Guevara de Moa.

En el segundo capitulo se establecié el modelo matematico del proceso de calcinacion del
carbonato béasico de niquel en el horno tubular rotatorio de la planta de calcinacion, asi

como el aseguramiento algoritmico para la solucion del mismo.

En el tercer capitulo se muestran los resultados experimentales logrados en el horno de
calcinacion y la validacion del modelo matematico planteado.

Finalmente se emiten las 6 conclusiones y 2 recomendaciones de la investigacién, asi como

la bibliografia consultada que incluye las publicaciones del autor.
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INTRODUCCION

La empresa Cmdte. Ernesto Che Guevara de la Serna se localiza en el municipio Moa,
provincia Holguin. En esta regidon se ubica una de las mayores reservas minerales de niquel
del mundo, aspecto que ha funcionado como inductor de un gran desarrollo socioeconémico
local y regional.

La tecnologia que se lleva a cabo en las instalaciones industriales de dicha empresa es la
de lixiviacion carbonato amoniacal, segun la cual el mineral oxidado de niquel es reducido
selectivamente. Esta tecnologia comienza con la extraccion del mineral en las minas a cielo
abierto de los yacimientos de niquel de Punta Gorda, incorporandose al flujo tecnoldgico,
por la Planta de Secaderos y Molinos, a partir de este momento el material circula por las
diferentes plantas de proceso entre las que se encuentran, la Planta de Hornos de
Reduccion, la Planta de Lixiviacion y Lavado y la Planta de Calcinacion y Sinter, donde
culmina la tecnologia CARON con la obtencién del sinter de niquel + cobalto.

En la Planta de Calcinacion y Sinter, ocurre el proceso de calcinacion del carbonato bésico
de niquel en el horno tubular rotatorio, el cual constituye el objeto de estudio de la presente
investigacion.

Las nuevas tendencias relacionadas con el incremento de los niveles productivos y el
vertiginoso desarrollo de la Union del Niquel y el MINBAS, demandan que cada dia se
perfeccionen los procesos tecnoldgicos y se eleve la eficiencia metalirgica de los mismos.
El horno tubular rotatorio instalado en la referida planta, juega un papel esencial dentro del
proceso, pues en el mismo se produce la descomposicion del carbonato basico de niquel
en oxido de niquel + cobalto y productos gaseosos.

Los hornos rotatorios tienen una larga historia de uso en la industria Quimica y Metalurgica,
acerca de los mismos se han acometido numerosos estudios desde el punto de vista
tecnoldgico en varios paises, sin embargo, respecto a la automatizacién integral del horno
son pocos los intentos realizados. Una de las dificultades que presentan actualmente los
hornos rotatorios de calcinacion del carbonato basico de niquel, esta relacionada con la
eficiencia termoenergética, la cual alcanza muy bajos valores, dados por el insuficiente
conocimiento tedrico de los mismos, siendo este precisamente el problema a partir del cual
se desarrolla la presente investigacion.

Un correcto analisis de esta problematica exige una evaluacion integral del horno, dada la

gran complejidad del proceso desde el punto de vista tecnoldgico y cibernético, de esta



manera se requiere encontrar soluciones que permitan mejorar los indices de eficiencia del
objeto mediante un enfoque sistémico del mismo.

En estos momentos estan creadas las bases para abordar este problema con el minimo
posible de gastos adicionales, esta afirmacion estd basada en el alto nivel de
automatizacion informatica alcanzado por la planta, donde se destacan la sustitucion de
toda la instrumentacion obsoleta por medios técnicos modernos mas precisos, la instalacion
de autématas programables para el control del proceso y la existencia de
microcomputadoras de las Ultimas generaciones con parametros técnicos adecuados para
el desarrollo de la investigacion, lo cual permite el acceso rapido y eficiente a un gran

volumen de informacion sobre el proceso y su posterior procesamiento confiable.

En la formulacién de la hipétesis se parte del hecho de que: Es posible establecer un modelo
matematico adecuado del proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel en el horno
tubular rotatorio.

El objetivo general del trabajo consiste en: Establecer un modelo mateméatico para el
proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel en los hornos rotatorios de la

Empresa Cmdte. Ernesto Guevara de Moa.

Como objetivos especificos se establecen:

v' Realizar el andlisis del proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel como
objeto de modelacién matematica.

v' Plantear la tarea de direccién del proceso de calcinacién del carbonato basico de niquel
en el horno tubular rotatorio.

v' Conformar el modelo matematico del proceso de calcinacion.

v" Validar el modelo mateméatico conformado.

Los resultados mas relevantes esperados en la investigacion son los siguientes:

v El analisis del proceso de calcinaciéon del carbonato basico de niquel como objeto de
modelacion matematica.

v' El planteamiento de la tarea de direccién del proceso de calcinacion del carbonato
basico de niquel.

v' El modelo matematico del proceso de calcinacién del carbonato basico de niquel en el

horno tubular rotatorio.



La novedad cientifica de la investigacion radica en: El establecimiento del modelo
matematico del proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel obtenido a partir de
los minerales lateriticos cubanos en el horno tubular rotatorio de la Empresa Cmdte. Ernesto

Che Guevara de Moa.

En el desarrollo de la investigacion se aplican los siguientes métodos:

v' Método de andlisis y sintesis para la realizacion de la investigacion bibliogréfica y la
fundamentacion de la novedad cientifica.

v' Método inductivo y deductivo para la conformacion del modelo matematico.

v' Método experimental para la caracterizacién de las variables del proceso e identificacion
del mismo.

v Programacion en MATLAB para la validacion del modelo.

La investigacion fue desarrollada segun la siguiente metodologia:

1. Evaluacion y Caracterizacion de las Variables del Proceso.

En esta etapa, a partir del analisis bibliografico y del estudio practico del proceso se evalian
y caracterizan las variables del mismo, lo cual permite la realizacion de su analisis como
objeto de modelacién matematica, siendo clasificadas las variables en entrada, salida y
perturbaciones. Asimismo, se realiza el planteamiento de la tarea de control del proceso de

calcinacion.

2. Conformacion del Modelo Matemético del Proceso de Calcinacion del Carbonato
Bésico de Niquel en el Horno Tubular Rotatorio

Esta etapa se realiza a partir del procesamiento de la investigacion bibliografica y la

aplicacién de los elementos tedricos necesarios a la modelacién del comportamiento

dindmico del objeto de estudio, lo cual permite conformar el modelo matematico y abordar

el aseguramiento algoritmico para la solucion del mismo.

3. Parte experimental.

En esta etapa se determinan las caracteristicas estaticas fundamentales tomando en
consideracion la influencia del flujo de petréleo sobre la temperatura en las diferentes zonas
del horno. Las dependencias de las temperaturas del flujo de petréleo se hallan mediante
la realizacion de cambios en el flujo de petréleo alimentado al horno, manteniéndose los

demas parametros (presién de tiro inducido, velocidad de rotacion del horno y carga
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alimentada) constantes, para lo cual fue previsto que estas experiencias se repitieran para
cinco valores diferentes de la carga alimentada al horno (8, 9, 10, 11, 12 t/h).

La dependencia del flujo de combustible Q¢ de la carga del horno para temperaturas
constantes en las distintas zonas del horno se determina para tres condiciones diferentes
de las temperaturas en las zonas, es decir, para los valores de T2 iguales a 1273, 1323y
1373 K, para valores de Ts iguales a 1073, 1123 y 1173 K, para valores de T4 iguales a
573,598 y 623 Ky para valores de carga de 8, 9, 10, 11 y 12 t/h. Asimismo se determinan
las caracteristicas dinamicas del proceso, observadas a través de la respuesta en el tiempo
de las temperaturas T2, Tz y T4 cuando se lleva a cabo una variacion en escalén del flujo de

combustible.

4. Procesamiento Estadistico de los Resultados Experimentales.

En esta etapa se realiza el procesamiento estadistico de los resultados experimentales
obtenidos, con el objetivo de conocer el comportamiento de las principales variables del
proceso de calcinaciéon del carbonato basico de niquel, para contar con la base de datos

necesaria para la identificacion y validacion del modelo matematico.

5. Identificacion del Modelo Matemaético.

En esta etapa se lleva a cabo la adecuacion del modelo matematico al proceso de
calcinacion del C.B.N. de la Empresa Cmdte. Ernesto Che Guevara, a partir del
establecimiento del algoritmo de identificacion del modelo, lo cual permite la validacién del
mismo mediante la comparacion de los resultados experimentales obtenidos en el horno y

los tedricos alcanzados con el modelo.

Los resultados de esta investigacion constituyen un punto de partida al conjunto de medidas
gue debe emprender la Empresa y la UNi con vistas a la elevacion de la eficiencia de los
procesos metalurgicos, contribuyendo asi al aumento de los niveles productivos.

Los resultados a obtener en esta investigacion podran ser aplicados en la Planta de
Calcinacion y Sinter de la Empresa Cmdte. Ernesto Guevara de Moa y serviran de base
para su futura aplicacién en la Empresa Cmdte. René Ramos Latour de Nicaro.
Simultaneamente los resultados obtenidos representan un material de consulta para los

especialistas de la Subdireccion de Desarrollo de las empresas.
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Por dltimo la estrategia cientifico — investigativa seguida en el presente estudio representa
una alternativa a considerar en el desarrollo de futuros estudios, por parte de especialistas

en la materia de la modelacion matemética de procesos industriales.

En el desarrollo de la investigacion se enfrentaron limitaciones relacionadas con la
necesidad de realizar ensayos en el objeto activo, o sea, en produccion, las cuales fueron
sorteadas mediante una planificacion racional de los experimentos. A pesar de las
limitaciones sefialadas se desarrollaron las etapas de trabajo previstas y fue cumplido el
objetivo propuesto, con la colaboracion de la UNi, la E.C.E.C.G. de Moa del MINBAS vy el

Instituto Superior Minero Metalurgico de Moa.

El autor con anterioridad ha desarrollado varias investigaciones relacionadas con la

tematica tales como:

v' Estudio para la conformacién de un manual de operaciones de instrumentacion y
automatizacion de los turbogeneradores de la Empresa Comandante Ernesto Guevara
(1984).

v/ Automatizacion e instrumentacién de la maquina de sinter MAK-28 (1984).

v Investigacion para la conformacion de un manual de operaciones de instrumentacion y
automatizacion de las calderas de la Empresa Comandante Ernesto Guevara (1985).

v Sobre el control automatico del nivel de agua en el Combinado Mecanico del Niquel
(1987).

v' Estudio del sistema automatico de los hornos de induccién ICT-3 del Combinado
Mecanico del Niquel (1989).

v Sobre la medicion del extractable de los hornos de reduccion (1989).

v Investigacion preliminar sobre la automatizacion del proceso de calcinacion del
carbonato béasico de Niquel (1990).

v' Estudio del proceso de separacién de niquel y cobalto como objeto de regulacién
automatica. (1990).

v' Posibilidad de interconexion del autématas programable SIMATIC 85-115U con el
sistema informativo computacional de la planta de lixiviacion de la Empresa
Comandante Pedro Soto Alba (1990).

v Estudio del proceso de calcinacién como objeto de regulacion automatica (1991).

<

Modelacion matematica del proceso de separacion de niquel y cobalto (1991).

v Introduccion de autématas programables en la planta de sinterizaciéon de la E.C.E.G
12
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(1992).

Modelacion matematica del proceso de calcinacion (1992).

Evaluacion experimental del proceso de separacion de niquel y cobalto (1992).
Sintesis estructural del sistema de direccion del proceso de separacion de niquel y
cobalto (1992).

Investigacion experimental del horno de calcinacion (1993).

Aseguramiento matematico para la solucion del modelo del proceso de calcinacion
(1993).

Identificacion experimental del horno de calcinacion (1994-1995).

Identificacion del modelo matematico del proceso de calcinacién (1994-1995).
Evaluacion de los resultados experimentales del proceso de calcinacion del C.B.N.
(1995).

Aplicacion de la tecnologia de control con analisis instrumental on-line para el ahorro de
energia (1996).

Propuesta de sistema de automatizacién integral del proceso de calcinacion del
carbonato bésico de niquel (1996).

Equipo de Control de la composicion en medios continuos on-line (1997).
Procedimientos y equipos de control on-line (1997).

Modelacibn mateméatica de los reactores quimicos en los procesos de lixiviacion

carbonato amoniacal de los minerales niqueliferos (1997).

Como parte de estas investigaciones el autor ha dirigido un total de 10 trabajos de diploma,

ha publicado articulos cientificos y los resultados han sido expuestos en eventos cientificos

de relevancia nacional e internacional, tales como:

v
v
v

Conferencia Cientifico — Técnica del ISMM. Moa (05/91)

Xl Forum de Ciencia y Técnica. ISMMM (Mencién: 27/9/96)

Taller Iberoamericano sobre la formacion del Ingeniero Electricista. Ciudad de La
Habana. 1996.

VIII Simposio Internacional de Ingenieria Eléctrica. Universidad Central de Las Villas.
Santa Clara. 1997.

Il Congreso Internacional de Tecnologia Metallrgica y de Materiales. Sao Paulo.
Brasil,1997.

Conferencia Internacional de Aprovechamiento de los Recursos Minerales CINAREM

2000. Moa, Cuba, 2000.
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CAPITULO |

Estado Actual del Proceso de Calcinacion del Carbonato Basico de
Niquel de la Empresa Cmdte. Ernesto Che Guevara de Moa

1.1. Introduccidn

El presente capitulo tiene como objetivo, realizar el analisis y revision bibliografica con
relacion al estado actual de los procesos de calcinacion, para establecer las bases de la
modelacion mateméatica del proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel en la
Empresa Cmdte. Ernesto Che Guevara de Moa.

1.2. Analisis Bibliografico

Los hornos rotatorios tienen una larga historia de uso en la industria Quimica y Metallrgica,
numerosos estudios se han acometido en los mismos desde el punto de vista tecnolégico
en varios paises.

Se han realizado estudios con profundidad de la mecanica de movimiento del material en
el horno [4, 9, 38, 46, 115]; en [38, 46] se estudian las regularidades del movimiento del
material en un horno rotatorio, llegandose a las expresiones para el calculo de la velocidad
axial del movimiento del material, a partir de consideraciones cinematicas del mismo,
concluyéndose que los factores que posibilitan el mecanismo del movimiento necesario
para el mezclado del material son el aumento de la velocidad de rotacion y la disminucion
del angulo de inclinacion [46]. En [38] se dedican a la deduccion de la velocidad del
movimiento progresivo en el caso de deslizamiento periddico del material.

Gran interés le dedican Boateng y Barr al comportamiento de un flujo granular en el plano
transversal en un cilindro rotatorio parcialmente lleno [13], ellos realizaron un estudio
experimental con el objetivo de comprender y probar las capacidades predictivas del
comportamiento reolégico de materiales en cilindros rotatorios. En este caso fueron
medidas caracteristicas del flujo tales como las velocidades de las particulas, la temperatura
granular y la concentracion de soélido para diferentes materiales, teniendo un amplio rango
de los coeficientes de restitucion. Los resultados de los experimentos proporcionan las
suposiciones, restricciones y los datos necesarios para la comprension del comportamiento
de flujos granulares en cilindros rotatorios parcialmente llenos.

Kahkhar y otros colaboradores dedican la atencion a la segregacion radial de mezclas
granulares en cilindros rotatorios [66] y analizan la formacion de costra debido a la densidad

del material. El régimen de flujo considerado es en cascada o el régimen de flujo continuo
14



donde una capa delgada de sdlido fluye a lo largo de una pequefia superficie, mientras las
restantes particulas rotan como un lecho compacto a lo largo del cilindro. La esencia de la
formacion de la costra segregada central consiste en el flujo, el mezclado y la segregacion
en la capa en cascada. Este trabajo incluye los resultados experimentales y su analisis, con
la propuesta de un modelo constitutivo para el flujo de segregacion en las capas en
cascada, el cual es validado para la dinamica de las particulas y con la simulacion de Monte
Carlo para el flujo estacionario en un plano inclinado hacia abajo. EI modelo contiene un
Unico pardmetro, la velocidad de segregacion adimensional (Beta), que es tratado como un
pardmetro de ajuste. Se muestran los resultados experimentales para la segregacion
equilibrada de bolas de acero y de vidrio para diferentes fracciones y grados de llenado,
existiendo una gran coincidencia entre las predicciones tedricas y los experimentos cuando
el valor de la velocidad de segregacién adimensional es igual a 2. La extension de la
segregacion crece con el incremento de la velocidad de segregacion adimensional y de la
difusividad adimensional, pero es independiente del grado de llenado.

La simulacion de Lagrange basada en la teoria y los experimentos demuestran la
competencia entre la segregacién y el mezclado. En caso de un mezclado lento, la
velocidad de segregacion decrece monétonamente hasta un valor de equilibrio; para
mezclado rapido existe, sin embargo, un tiempo éptimo para el cual se obtiene el mejor
mezclado.

En [9] se muestran los resultados obtenidos de la investigacion llevada a cabo con el
objetivo de determinar la dependencia de la velocidad y caracteres del movimiento de la
antracita de diferentes zonas del horno de la frecuencia de rotacién de este por el método
de atomos marcados. Una porcién de antracita fue marcada con is6topo radioactivo de
lantalio (La'4°) e introducida en el horno con la carga. A lo largo del horno fueron distribuidos
contadores radioactivos que permitieron registrar la variaciéon de la intensidad de las
radiaciones y al paso de la muestra marcada. Esta metodologia permitio establecer el
caracter de la distribucion del tiempo de estancia de las particulas en diferentes sectores
del horno al introducir una perturbacion impulsiva. El estudio de las curvas de respuesta
posibilitd tomar como base el anélisis en modelo de desplazamiento ideal con mezclado
axial, determinado por el criterio de Peclet. Finalmente se plantea la hipotesis sobre el
movimiento de la antracita que, en esencia, recoge el movimiento de rompimiento en
algunas zonas, en otras de rodamientos y en algunas combinadas.

A una importante conclusion se llega en [4] sobre el efecto homogeneizador del horno

rotatorio, sefialandose que los hornos rotatorios poseen un efecto homogeneizador
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comparable con el efecto de un mezclado ideal con constante de tiempo de 1 hora, en este
caso fueron usados datos experimentales de un horno rotatorio de 3.6 x 150 m.

En general, la literatura recoge pocos intentos de estudios experimentales de los hornos
rotatorios, al parecer por la dificultad de realizar mediciones en dicho agregado,
particularmente en condiciones industriales. Las mas relevantes de éstas han involucrado
a hornos a amplia escala, pero debido a lo mencionado anteriormente carecen de una data
del flujo de calor preciso y adecuado. El descubrimiento més significativo en este sentido
es la importancia del mezclado del sélido para la transferencia total del calor a la capa,
obtenido por Foliot, quien realizé mediciones del flujo de calor en un horno experimental de
cemento de 2.75 x 24 m y fue uno de los primeros en enfatizar este hecho. El establecio en
[47] que el flujo de calor hacia la capa puede ser visto como un proceso en dos etapas que
incluyen la transferencia de calor a una fina capa caliente de particulas en la superficie del
lecho, seguido del mezclado de dicha capa hacia el interior del mismo.

Mas tarde, Bowers y Read [15] usando los datos de operacion del proceso para calcular, a
grosso modo, los flujos totales de calor, llegaron a similar conclusion, ellos reportaron que
uno de los factores que influyen en el flujo de calor, es la capacidad térmica del lecho del
horno, la cual esta relacionada con el comportamiento del mezclado del mismo,
estableciendo que las particulas mas gruesas aumentan la capacidad térmica debido a su
habilidad de mezclarse con otras particulas.

En trabajo posterior Tetimas [117] también sugiri6 que la transferencia de calor de la
superficie al interior lecho, puede ser un paso limitador del proceso general de transferencia
de calor. A esta conclusion se llegé al constatar que predicciones teoricas de la
transferencia de calor de la llama al lecho eran significativamente mas grandes que los
valores estimados a partir de los datos experimentales.

También Pearce [94,95] discutié la relacion entre el movimiento del lecho y el flujo de calor
y derivd una expresion para el coeficiente de transferencia de calor en un lecho blando.
Este tipo de comportamiento es comunmente observado en los procesos en hornos
rotatorios e incluye la rotacion periédica ascendente del lecho con la pared del horno,
seguido de un movimiento descendente de hundimiento. El puntualizd, ademas, la
necesidad de una accion de caida, opuesta al deslizamiento del lecho para maximizar el
flujo de calor.

Han sido reportadas algunas investigaciones relacionadas con la llama, dentro de los cuales
Pearce [94,95] revisO relevantes estudios sobre la aerodindmica de la combustion y el

intercambio de calor por conveccidén y radiacion a partir de la llama.
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Interesantes resultados reportan Brimacombe y Watbminson [16, 17] al realizar mediciones
de las relaciones de transferencia de calor del gas a la pared y del gas al sélido, en un horno
rotatorio con el lecho inerte de arenas, dando esto la posibilidad de la exploracion en un
amplio rango de la variables de operacién (velocidad de rotacion y grado de llenado), la
obtencion del perfil de temperatura de las tres fases (gas, lecho y pared) y el analisis de la
significacion del mezclado del sélido en el lecho. Los principales descubrimientos de este
estudio pueden definirse como siguen:

v El flujo de calor entre el gas y la pared es una funcidon solamente de las condiciones
locales de temperaturas y pueden ser caracterizadas adecuadamente por un modelo
simple de radiacién que asume el gas y la pared como grises, jugando la conveccion un
menor papel.

v El flujo de calor depende de la carga del sélido hasta un nivel critico. A bajas cargas
correspondientes a bajas velocidades de rotacidn, el flujo de calor a la salida es
gobernado por el mezclado del lecho. A velocidades de rotacion y cargas altas, el flujo
de calor es limitado por la transferencia de calor de gas al lecho.

v Laradiacion parece aportar menos del 30% del flujo del calor del gas al sélido, teniendo
mas importancia la conveccion, probablemente debido a la gran area superficial del
lecho presentada al gas a altas velocidades de rotacion.

v' Los regimenes de transferencia de calor pueden ser correlacionados con el
comportamiento del lecho. Los flujos de calor mas bajos coinciden con la observacién
del comportamiento del lecho rompiente, donde las particulas de la superficie
permanecen inmoviles mientras rota el horno, hasta un nivel critico en que crean una
accion simple hacia un nivel inferior. Los flujos de calor mas altos se obtienen con un
lecho rodante, con el cual las particulas superficiales constantemente ruedan hacia

abajo desde el punto mas alto de contacto del lecho con el horno.

Aunque los resultados anteriores corresponden a condiciones de hornos pilotos, en algunos
aspectos pueden ser utiles a escala industrial, no obstante, la conclusion 3 es sdlo para ese
caso, pues el nivel de flujo de calor, y las condiciones en la seccién de pruebas de dicho
horno corresponden a la seccion de precalentamiento de la mayoria de los hornos, donde
la temperatura del gas y la radiacién son relativamente bajas. En los hornos largos, sin
embargo, la radiacion serd mas importante debido a la mayor longitud de la linea de
radiacion, quedando la contribucidn de la conveccion en una mayor porcion en regiones de

temperaturas mas bajas.
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En afios posteriores Arliuk [5] obtuvo un sistema de dependencia tedricas y empiricas, que
expresan los procesos de transferencia de calor por radiacién, conveccion y conduccion en
la zona de un horno rotatorio y que incluyen como magnitudes empiricas coeficientes que
tienen en cuenta la uniformidad del flujo de gas en la seccion del horno, y la duracion de la
permanencia de las particulas del material en la capa superficial, e identifica [6] las
constantes para los datos de experimentaciones industriales de hornos rotatorios de
aglomeracion de nifelin de 3x60 m, 3.6x150 m y 5x185 m.
También Detkov S. P. [37] aborda métodos practicos de célculo de transferencia de calor,
considerando la influencia del espectro del medio, el empolvamiento y la densidad Optica
del medio en hornos de la industria metallirgica, y la no-uniformidad del campo de
temperaturas.
Algunos trabajos de interés sobre el proceso de calcinacion del C.B.N, aparecen en la
literatura nacional, dentro de los cuales se encuentra el estudio empirico de la humedad de
C.B.N industrial obtenido en la Empresa Cmdte. René Ramos Latour de Nicaro [49] que
arrojo como férmula probable del mismo:

3NiCOs e NiSOs e 5Ni(OH)2 e 6H20 (1.2)
Se observa la presencia de NiSOa4, el cual se descompone en la ultima etapa del proceso
de calcinacion y ademas, que el producto pierde en el calentamiento el 38.65% de su peso,
del cual el 18.16% es de agua y el resto es de CO2 y SOs.
También el estudio de la humedad desde el punto de vista del ahorro de combustible [20]
concluy6 que la disminucion de un 50% de la humedad del C.B.N., conlleva a un ahorro de
26.18 kg de petrdleo por tonelada de NiO producido, en las condiciones vigentes en la
época.

Uno de los parametros de mayor preocupacion para los técnicos y cientificos del niquel es
la granulometria del NiO producido [1, 21, 34, 59, 86, 97, 118], estos trabajos abarcan
intentos de relacionar la densidad de oOxido [21] y la humedad del C.B.N. [86] con la
granulometria o de esta ultima con variables de operacion del horno [1]. El primer caso fue
resuelto estadisticamente, pero los otros soélo constituyeron intentos fallidos, pues
concluyeron con la imposibilidad del logro de los objetivos planteados.

La obtencién de un producto final fuera de especificacién por alto contenido de hierro y
azufre o bajo contenido Ni+Co, es asimismo preocupante, en el estudio de las posibles
causas del alto contenido de hierro en el 6xido [36] se resaltan la oscilacion de los equipos,
un alto contenido de hierro en el C.B.N. y el desgaste de las cadenas, lo cual coincide con

los resultados de andlisis semejantes [39, 42].
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En la empresa Cmdte. René Ramos Latour se realiz6 un intento de determinacion del
tiempo de estancia del material en el horno [85], el cual terminé sin éxito al no guardarse
las condiciones exigidas por el experimento para lograr resultados confiables debido a
variaciones de algunas variables del horno durante las corridas del experimento trazado.
Uno de los trabajos mas recientes relacionados con el C.B.N. desde el punto de vista
tecnoldgico [106] abarca un amplio estudio de la cinética de su calcinacion, en este se
plantea, como en [20, 49], que el C.B.N. es impurificado con azufre en forma de sulfato y
propone como férmula probable:

(NiCOs), ¢[Ni(OH), ], ® (NiSOx4), e nH-0 (1.2)

Este carbonato es purificado en el proceso de calcinacion mediante la descomposicién de
los sulfatos en 6xido de niquel. El estudio fue llevado a cabo a través del tratamiento de
muestras esparcidas en crisoles para garantizar el intercambio de oxigeno con el aire, las
muestras fueron tratadas a temperaturas entre los 313 - 1172 K, a diferentes velocidades
de calentamiento. Se demuestra que a 843 K ya ha ocurrido la salida de todo el CO2 del
carbonato y por encima de esa temperatura se esta en presencia de 6xidos de niquel no
estequiométrico con deficiencia catidnica y a medida que aumenta la temperatura de
obtencion del NiO se nota un ligero incremento de Ni.

En cuanto a las ecuaciones de la cinética se realiza en [106] un profundo andlisis de las
posibles expresiones y se concluye como la mas probable:

Z)t(er_RT(l—a)i{l—(l—a)ﬂ (1.3)

donde :

o- Grado de transformacion de la muestra.
A- Factor pre-exponencial.

E- Energia de activacion.

R- Constante de los gases.

T- Temperatura absoluta.

Esta expresion resulta valida para cada una de las etapas, en que segun la autora debe ser

dividida la cinética de descomposicion del C.B.N.:

v La primera etapa donde se libera la mayor parte del agua hidratada con una energia de
activacion E=88.54 kJ/mol y un factor pre-exponencial A=2.1x10'4s! y temperatura 313
- 437 K.
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v' La segunda etapa donde culmina la liberaciéon del agua hidratada y parte del agua de
constituciéon con E=58.2 kJ/mol, valor de A=2,4x10°s! y temperatura entre 437-536 K.

v' En la tercera etapa termina de salir el agua de constitucién y se descompone todo el
carbonato, desprendiéndose CO2 con E=88.54 kJ/mol, valor de A=5.3x10% sty
temperatura de 536 - 843 K.

v' La cuarta etapa y final, donde se descompone el NiSOs, liberandose el SOs, con
E=324.4 kJ/mol, valor de A=2.3x10%? s'! y temperaturas de 900 - 1132 K.

Resultan de interés también las ecuaciones probables de las reacciones:

(NICO ,),INi(OH),], (NiSO,),nH,0—2"—>nH,0 + (NiCO ,),[Ni(OH),], (NiSO ,), (1.4)
(NiCO;), [ Ni(OH),] (NiSO,), ——yH,0+(NiCO,), » yNiO (NiSO,), (1.5)
(NiCO,), y(NiO)(NiSO,), —2—(x + y)(NiO)(NiSOQ, )+ xCO, (1.6)
(x + y)NiOXNiSQ,), — (x+ y + z)NiO) + zso{zso2 + % ozj (1.7)

La literatura recoge varios trabajos desde el punto de vista de la descripcibn matematica de
procesos semejantes al de calcinacion del C.B.N. [33, 103, 104, 110, 118, 119]. Asi, se
aborda la modelacion mateméatica de procesos que ocurren en hornos rotatorios, tales
como, la aglomeracién de una carga de nefelin y caliza [110], la calcinacion del coque [33],
la tostacion de menas oxidadas de niquel [104] y otros. Todos estos en mayor o menor
grados recogen en esencia los procesos, pero adolecen del defecto principal de describir
los mismos con ecuaciones diferenciales que no tienen en cuenta la dependencia de los
parametros y variables del horno, tanto del tiempo, como de la posicion, cuestion que podria
resolverse con un enfoque con ecuaciones diferenciales en derivadas parciales, que
responderian mas acertadamente a la realidad de los hornos rotatorios, los cuales en su
mayoria poseen altas relaciones largo/didmetro (15 - 50).

Un enfoque peculiar tiene la descripcion de la cinética de tostacion realizada por Tijonov O.
N. [118], donde toma en consideracion la composicion granulométrica de la fase sélida.
Otros trabajos [84, 107] recogen modelos matematicos estadisticos, los cuales son
generalmente no muy confiables, aunque para algunos fines sean aceptables.

Una presentacion mas acertada del problema es la dada por Tijonov O. N. [119] y Riffaud

[103], que recogen la modelacion con ecuaciones con parametros distribuidos en la
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calcinacion de menas oxidadas de niquel y en un horno de produccion de aluminio
respectivamente.

A la modelacién de procesos en hornos rotatorios también han sido dedicados algunos
trabajos recientemente, dentro de los que se encuentra los de Boateng y Barr en [11] que
concluyen que el mezclado de particulas en el plano transversal de un horno rotatorio o
secador es esencial para el calentamiento o secado de la carga y para la generacion de un
producto homogéneo, sin embargo, las diferencias en el tamafio y densidad de las
particulas llevan a un proceso de mezclado donde las particulas mas pequefias 0 mas
densas se segregan para formar un nucleo interior, el cual nunca puede llegar a la superficie
del lecho para exponerse a las temperaturas de la parte libre del horno. Por eso
desarrollaron un modelo para predecir el movimiento preferencial de las particulas en la
capa activa compartida, este modelo determina la magnitud de la segregacion de las
particulas finas y esta basado en el principio de la precolacién en la capa activa, segun el
cual las particulas finas caen a través del lecho para formar un nucleo segregado.
Incorporando los resultados de un modelo de flujo granulado desarrollado con este
proposito, les fue posible establecer las dimensiones del nucleo segregado, asi como la
concentracion de particulas finas en el resto de la seccién transversal del lecho. Este
resultado es necesario para sefialar el efecto de la segregacion en la no-uniformidad de la
temperatura del lecho en los hornos rotatorios.

Estos mismos investigadores también desarrollaron [12] un modelo mateméatico para
predecir la transferencia del gas al lecho de material de un horno rotatorio, el modelo térmico
incorpora una representacion bidimensional del plano transversal del lecho al modelo
convencional unidimensional para hornos rotatorios, el resultado, un modelo casi-
tridimensional del horno rotatorio, que prueba significativamente la habilidad para simular
las condiciones dentro del lecho sin necesidad de tomar consideraciones rigurosamente
para el flujo complejo y el fendémeno de la combustién en la parte libre. EIl modelo combinado
es capaz de predecir la distribucion de temperatura dentro del lecho y la pared del refractario
en cualquier posicion axial del horno.

Bui, R. T. realiz6 un trabajo [18] sobre modelos de procesos que incluyen el flujo de fluidos
y la transferencia de calor y se extiende a todas las categorias importantes de los procesos
encontrados en la industria primaria del aluminio, desde el procesamiento de la materia
prima y la reduccion, hasta la fundicion y el reciclaje. Se incluye una amplia variedad de
procesos desde los precipitadores, calcinadores, hornos rotatorios, celdas de reduccion y

hornos de mezclado y de fundicidn, hasta los hornos de reciclaje y filtracion de metales. Se
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lleva a cabo un repaso del trabajo de modelacion, las aplicaciones y necesidades
expresados no solo en el analisis y disefio sino también en el control del proceso,
optimizacién y supervision, incluyendo el entrenamiento del operador. Se da un sumario de
los problemas percibidos, fundamentalmente en el campo de los parametros de los modelos
y la validacion de éstos, ademas de indicaciones sobre las tendencias futuras.

Kolyfetis y Markatos [71] conformaron un modelo matematico para la prediccion del flujo,
combustion y transferencia de calor en el horno rotatorio calentado con combustible
pulverizado. La formulacion matematica de este problema de dos fases aplica las
ecuaciones de conservacion eulerianas para la fase gaseosa portadora, asi como a las
particulas de carbon. Se usa el método de dominio finito para la solucion numérica de estas
ecuaciones y se seleccionan, segun su participaciéon, varios modelos matematicos
auxiliares que describen diferentes procesos fisicos que ocurren en el horno rotatorio, tales
como combustién del carboén, la radiacion y el transporte interfase. Las predicciones
obtenidas con el presente modelo son comparables con la data experimental obtenida en
un horno rotatorio en operacion en una planta de la “Hercules General Cement Co.”, donde
se examinan y discuten las correlaciones entre las mediciones y las predicciones.
Finalmente la longitud de la llama calculada es comparada con correlaciones empiricas
halladas usualmente en la literatura y se concluye que el tipo de modelacion propuesta lleva
a resultados valiosos, que pueden ayudar a una mejor comprension del complejo fenédmeno
fisico-quimico que ocurre en los hornos rotatorios para optimizar su comportamiento y el
consumo de energia.

Otro trabajo reciente fue llevado a cabo por Kontopoulos y un grupo de investigadores [72],
los cuales desarrollaron un sistema hibrido SCADA (control, supervisor y adquisicion de
datos) para la suspension del aire en un calcinador de alimina en la planta Aluminium de
Grece St. Nicholas. El sistema incluye dos mdédulos adicionales, un sistema de expertos
basado en 10 afios de experiencia de operacion y un modelo dinamico que predice
continuamente la calidad del producto. Esta implementado sobre la base de un PC bajo la
ambientacion de un software de control industrial e interfaces al horno a través de un PLC.
El sistema guia al operador del horno para lograr una reduccién de pérdidas sensibles de
calor al operar con un exceso marginal de aire, para sacar ventajas de la eficiencia
energética superior a proporciones superiores de produccion y al mismo tiempo, para evitar
condiciones de explotacion potencialmente peligrosas que conduzcan a pérdidas de
produccion y energia. También realiza las funciones tradicionales de SCADA, es decir,

adquisicion de datos, mantenimiento de un fichero de historia para los parametros
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importantes y el monitoreo de los principales parametros de operacion tanto en un diagrama
mimico del proceso como en una serie de graficos. Adicionalmente a estas tareas, un
modelo dindmico simplificado brinda al operador una prediccion del valor corriente de los
principales parametros de calidad del producto, el cual puede ser medido solo con
equipamiento de laboratorio. Resultados preliminares han mostrado que la reduccion del
aire secundario y el tiempo reducido de interrupciones, logrados por el operador bajo la guia
del sistema, puede reducir el consumo energético hasta en un 10%. Valores similares o ain
superiores en la eficiencia energética pueden ser alcanzados con la implementacion de un
sistema similar en hornos de calcinacion de cemento basados en la misma tecnologia.

En [76] se recogen los resultados logrados por Lebas y otros investigadores en la
realizacion de experimentos en un horno rotatorio a escala piloto con particulas de carbén
y de coque para estudiar su tiempo medio de residencia, la distribucion del tiempo de
residencia, el perfil de la profundidad del lecho y el tiempo de permanencia en la superficie
del lecho. Fue estudiada la influencia del grado de llenado en el tiempo de residencia, con
una profundidad del lecho uniforme en el horno. Las mediciones de la distribucion del tiempo
de residencia y el perfil de la profundidad del lecho fueron realizadas en un horno sin
restricciones finales, a diferentes velocidades de rotacion y distintas entradas de soélido. La
fraccidon del tiempo correspondiente al paso de las particulas por la superficie del lecho fue
medida por medio del estudio fotografico de una particula coloreada. Fueron probadas
varias ecuaciones para representar los resultados experimentales y adecuadas las
ecuaciones de Kramers y Croockewit (1952) y de Ronco (1965) para calcular los tiempos
medios de residencia, mientras solo por medio del moldeo pudo representarse
correctamente el perfil de la profundidad del lecho. Se propone una ecuacion que permite
ser bastante exactos en la prediccion de la fraccion del tiempo de residencia empleado en
la capa superior del lecho.

También a la automatizacién han sido dedicados grandes esfuerzos anteriormente [43, 57],
dentro de estos la primera variante de automatizacion de un horno de calcinacion en Cuba
fue la que se instalo con el horno #2 de la Empresa Cmdte. René Ramos Latour y estaba
basada principalmente en la instrumentacién propiamente dicha [44, 57], aunque incluia el
control automético del tiro del horno a partir de variaciones de presion, medida al final del
mismo Yy el control automatico de la combustién a través del calor de la llama mediante la
utilizacion de un pirébmetro. Estos sistemas poseian reguladores poco eficientes y en
general estaban mal concebidos, notable esto en el hecho de que no se controlaban las

temperaturas, pues apenas eran medidas con muy mala sensibilidad.
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Mas adelante, la firma inglesa “Kent Instrument Limited” (KIL) propuso una nueva variante
de automatizacion del horno [43], esta supone que el lazo de tiro puede operarse
individualmente. Como variable fundamental se toma la temperatura de los gases de salida,
la cual es regulada a traves de un control en cascada con el flujo de combustible, utilizando
también un control de la relacion de combustible-aire y la regulacion de la combustion
mediante el control proporcional del vapor de atomizacion, no cumpliendo esto ultimo con
la funcion de la planta, por no ser el flujo de vapor proporcional al del combustible realmente,
manteniendo el tiro fijo mediante un lazo de control a través de la presion.

En una ultima concepcién [44] se considera al horno como multiparamétrico y se relaciona
tiro y petroleo con las temperaturas, en este se asume el aire no como variable de control,
sino como un agente encargado de garantizar la combustién de la llama rapidamente,
controlandose el aire secundario a través del tiro. Resalta como deficiencia en este caso,
gue lo que se mide es la presion de los gases y no el flujo, el cual seria necesario dominar.
Otro intento de control automatico [57] toma como temperatura a regular la de las cadenas
a partir del tiro y el petréleo y este al aire primario.

En general todos estos trabajos de automatizacién adolecen de la no integralidad en el
enfoque de las concepciones, limitAndose a la creacion de lazos aislados para garantizar la
estabilidad de uno u otro parametro, pero carentes de un algoritmo previamente bien
concebido y cientificamente fundamentado.

De todo lo expresado resulta evidente la necesidad de llevar a cabo un estudio mas
profundo, preciso y con una sélida base cientifica encaminado a la modelacion matematica
para el control integral del proceso de calcinaciéon del C.B.N., cuestion esta de suma
importancia para la industria cubana del niquel, en los momentos actuales de amplio
desarrollo de medios técnicos de automatizacion.

Como se puede observar de este analisis los trabajos dedicados a la calcinacién y a los
hornos rotatorios no abarcan el proceso de calcinacién del carbonato basico de niquel, el
cual se encuentra poco estudiado desde los puntos de vista aqui tratados, por lo cual la
presente investigacion representa una incursion novedosa en este campo.

1.3. Flujo Tecnoldgico para la Obtencion del producto final.

Las instalaciones de la Empresa comprenden el yacimiento, las instalaciones de la mina,
las plantas desde la preparacion del mineral hasta el producto final, la presa de colas, la
base de amoniaco, la base de carbdn, la base de combustible y la planta potabilizadora. El
proceso tecnologico estd basado en la lixiviacion carbonato - amoniacal (Tecnologia

CARON), en el cual el mineral oxidado de niquel es reducido selectivamente.
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Esta tecnologia comienza con la extraccion del mineral en las minas a cielo abierto de los
yacimientos de niquel de Punta Gorda, con una ley de aproximadamente 1.3% de niquel,
siendo transportado hasta el complejo industrial en camiones marca KOMATSU, BELAZ y
VOLVO.

En la industria el mineral se incorpora al flujo tecnoldgico por la Planta de Secaderos y
Molinos, donde es descargado en las tolvas de recepcion, con dos sistemas paralelos, uno
trabajando y el otro de reserva. Luego en las cribas estacionarias es separada la porcion
de +450 mm como rechazo, para después pasar a la trituradora primaria y posteriormente
a las zarandas que separan la fraccion de 100 mm, la cual se envia mediante un sistema
de transportadores de correas al depdsito de homogeneizacion, la fraccion de mas de 100
mm se envia al triturador de martillo para ser reducido, todo el proceso de descarga del
mineral se realiza por medio de gruas viajeras “Jaiba”.

Una vez homogeneizado, el mineral es enviado al proceso de secado, reduciéndose en
éste la humedad hasta un 4.5 % y enviandose luego a la seccién de molienda, mediante
transportadores de bandas; aqui se almacena en cuatro tolvas provistas de alimentadores
de discos, con el objetivo de lograr una alimentacién dosificada a los molinos. Cada tolva
alimenta un molino de bolas donde se obtiene un producto de granulometria de la clase
0.074 mm en un 80 %. El mineral es extraido de los molinos mediante succion con aire
producido por un ventilador de tiro con recirculacion de 134 000 m%h de capacidad,
pasando a un clasificador neumatico, recirculando todo el material que esta fuera de
especificaciones hasta obtener la granulometria deseada.

El mineral triturado seco y molido es enviado a la Planta de Hornos de Reduccion donde
ocurre la reduccion del 6xido de niquel en los hornos de soleras mdltiples - 17 hogares -,
gue se alimentan con petréleo aditivo y petréleo para las camaras de combustién
incompleta, garantizando en su conjunto la atmésfera reductora necesaria en este proceso.
Los hornos se dividen en tres grupos que funcionan independientemente, cada pareja de
hornos dispone de una tolva comun a donde pasa el mineral molido y seco procedente de
la Planta de Preparacion del Mineral. Desde esta tolva el mineral se suministra al hogar
superior - hogar cero - del horno y luego pasa a través de 16 hogares consecutivamente,
calentandose hasta una temperatura maxima de 1023 K y reduciéndose posteriormente.
El mineral reducido desde cada horno se recoge en un transportador rotatorio que lo lleva
al enfriador de tambor sumergido parcialmente en agua para enfriarlo hasta 393 K y
mezclarlo con licor amoniacal de retorno en el canal de prelixiviacion del cual pasa al tanque

de contacto.
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Ya en la Planta de Lixiviacion y Lavado, el mineral pasa a través de tres sistemas paralelos
de lixiviacion de tres etapas a contracorriente, la lixiviacion se lleva a cabo con licor
carbonatado amoniacal que contiene el 6 % de amoniaco y 3 % de &cido carbdnico
mediante la creacion de la pulpa.

En cada etapa de la lixiviacibn se encuentran turboaereadores y sedimentadores
conectados en serie. Luego de la tercera etapa de lixiviacion las colas se dividen en dos
partes iguales que se dirigen hacia dos sistemas paralelos de cinco etapas de lavado, el
cual se realiza con licor carbonato amoniacal fuerte y fresco que se aplica en la tercera
etapa de lavado.

El licor se evacua desde el sistema de lixiviacion y lavado por dos puntos en forma de licor
producto después de la primera etapa de lixiviacion; y en forma de la fase liquida de la pulpa
de cola desde la quinta etapa de lavado. Este licor producto y la pulpa de colas se bombean
a la Planta de Recuperacion de Amoniaco donde se extrae el niquel en forma de carbonato
basico y se recupera el amoniaco.

El licor desde la segunda etapa de lixiviacion y una parte de la primera, se enfria en los
intercambiadores de calor tubulares con agua y se dirigen a la Planta de Hornos de
Reduccion para mezclarse con el mineral reducido. Los gases que se evacuan desde los
resecadores, asi como productos de la aspiracion se dirigen al sistema de captacion de
amoniaco, consistente en tres lineas paralelas de absorcién - cinco en cada linea - que son
regados con agua. Finalmente el licor amoniacal débil obtenido se enfria en el lavado y se
aplica en la quinta etapa del mismo.

El licor producto pasa por tres etapas de aereacion en la Planta de Recuperacién de
Amoniaco, con el fin de oxidar y precipitar el hierro, el cual es filtrado y enviado a los
alambiques y pasando de plato a plato es tratado con vapor que se introduce a
contracorriente por la parte inferior.

Durante este proceso el amoniaco se elimina del licor y se precipita el Carbonato Basico de
Niquel (C.B.N.). La pulpa de carbonato es enviada a los espesadores, el reboso de los
mismos es filtrado en los filtros de cartuchos y el flujo de la parte inferior en los discos de
vacio. La pulpa de cola es enviada para ser destilada en los alambiques y el producto de
desecho se bombea al depdsito de colas.

Los gases de la destilacion del licor producto y de las pulpas de colas después de haberse
enfriado previamente, se envian al sistema de absorcion para obtener un licor amoniacal
fuerte. Este sistema estd compuesto por cuatro lineas paralelas de torres de absorcion

unidas en serie que son regadas tanto con agua como con licor de retorno y que constituyen
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la primera etapa de absorcidén. En la segunda etapa se aplican los gases que contienen
acido carbodnico para compensar las pérdidas durante el proceso.

El licor amoniacal fuerte obtenido en el sistema de absorcién se emplea en el sistema de
lavado y se alimenta a la tercera etapa, la pérdida de amoniaco se compensa suministrando
NH4 OH del depdsito al sistema de absorcion. Otro componente que forma parte de la Planta
de Lixiviacion es lo que se conoce en la Empresa como la Planta de Cobalto, la cual
constituye un esquema corto de la misma. En ésta se obtiene Niy Co en forma de sulfuro
como resultado de la dosificacion del licor producto con Hidrosulfuro de Amonio, rebajando
el contenido de Co en el producto final de la Planta de Sinter. En la actualidad ha pasado a
ser un producto de salida méas de la Empresa con un mercado estable.

La tecnologia CARON culmina con los procesos de la Planta de Calcinacién y Sinter donde
se obtiene el producto final. El carbonato basico de niquel hUmedo se somete a un proceso
de calcinaciéon, donde es transformado en 6xido de niquel, el cual se sinteriza para lograr
finalmente el Sinter de Niquel de aproximadamente (86 — 91) % de niquel, listo para ser
exportado y comercializado.

Para que el proceso tecnolégico se pueda realizar son imprescindible otras plantas
auxiliares, tal es el caso de la Base de Amoniaco la cual recepciona y almacena este
producto para su uso en el proceso de lixiviacidon; la Base de Carbdn ubicada en las areas
del puerto de Moa, recepciona y beneficia el carbén que se utiliza como reductor en la
sinterizacién del 6xido de niquel; la Base de Combustible recepciona y distribuye el
combustible para todas las instalaciones de la Empresa y la Planta Potabilizadora ubicada
en el camino hacia el poblado de La Veguita, esta encargada de la limpieza mecénica del

agua que posteriormente sera utilizada en la industria.

1.4. Proceso Tecnologico de la Planta de Calcinacion y Sinter

La planta de calcinacién y sinter se compone de tres areas fundamentales: filtracién,
calcinacion y sinterizacion.

El proceso en el area de filtracion comienza una vez obtenido el carbonato de niquel,
mediante la destilacion del licor producto en los alambiques, los cuales descargan el C.B.N.
a los sedimentadores a una temperatura de 107°C con una concentracion de 0.3-0.7 g/l con
un 98% de liquido, evaporandose parte de este a través del tanque flash.
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Los sedimentadores poseen 25 m de diametro y una profundidad nominal en el centro de
36 m, en estos ocurre la separacion de la fase solida de la pulpa, como resultado del
precipitado de las particulas sélidas por la accion de la fuerza de gravedad, obteniéndose
un sedimento compacto con una alta densidad y un liquido que rebosa, es decir, un licor
cuya concentracion es de 0.1 g/l que sale por la canal de reboso del sedimentador hacia un
tanque de reboso cuya capacidad es de 75 m3, para luego ser bombeado hacia el
sedimentador O1.
La pulpa de carbonato descargada por el cono del sedimentador y el sulfuro proveniente
del sedimentador 01 son bombeados hacia los filtros rotatorios de discos de vacio, en los
cuales el carbonato se adhiere a la superficie del disco por la accién del vacio que se realiza
con la bomba, siendo desprendido de la superficie de la hoja del filtro con ayuda de una
cuchilla de goma.
El liquido filtrado, conjuntamente con el vapor va al condensador barométrico y de aqui
pasa por gravedad al tanque de desecho, al igual que el liquido o agua atrapada en las
trampas de filtrados.
El C.B.N. cae libremente al transportador de banda tipo 5040-60, entre los bolsillos del filtro,
siendo llevado a los transportadores de banda mediante embudos invertidos recubiertos
por teflon.
En los transportadores de banda se sitian pesas para el control y el registro del peso del
C.B.N. el cual continua su recorrido, alimentando los hornos de calcinacion a través del
sinfin de carga.
Los tres hornos rotatorios de calcinacion tienen un diametro interior entre 2,65-2,75 m y una
longitud de 50.5 m con una productividad de 2.25 t/h de 6xido de niquel, de los tres hornos
siempre permanece uno de reserva.
El polvo de éxido de niquel que es arrastrado por los gases se recupera, una parte en la
bateria de ciclones, y la otra parte continda con el recorrido de los gases para ser
recolectada en los electrofiltros. El polvo recuperado tanto en la bateria de ciclones como
en los electrofiltros es alimentado a los hornos de calcinacion y los gases productos de la
combustion son expulsados a la atmésfera a través de la chimenea.
El 6xido de niquel antes de salir del horno es previamente enfriado en un intercambiador
de calor de doble pared, el cual cuenta con duchas exteriores que utilizan agua a
temperatura ambiente y una piscina donde se encuentra sumergida parte de la superficie
del intercambiador, existiendo contacto indirecto entre el éxido de niquel calcinado y el
agua.
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El 6xido de niquel es descargado, después de enfriado, a los transportadores vibratiles, los
cuales alimentan el producto a los molinos de martillo siendo triturado hasta una
granulometria de 3 mm.

Este 6xido es alimentado al elevador de cadenas de altura 23.35 m, el cual suministra a los
transportadores vibratiles acanalados, y éstos a la tolva de 6xido de niquel de la seccién de
sinter con el objetivo de emplearlo en la mezcla que se suministra a la maquina de
sinterizacion.

El carbdén antracita después de ser triturado y lavado en el area del puerto de Moa, se envia
a la seccion de sinter de la planta, con la granulometria requerida en contenedores de 5
toneladas. El polvo que se recolecta en el area de sinter es enviado a la tolva de polvillo de
la seccién de la preparacion de mezcla, el fino de retorno es el sinter con granulometria
menor de 6 mm.

El sinter se produce a partir de una mezcla dosificada que se realiza con el éxido de niquel,
carbon antracita, fino de retorno y polvillo, esta dosificacidn la establece el tecnélogo de la
planta.

La mezcla una vez dosificada por los alimentadores y la pesa de accién continua a través
del transportador vibratil, es alimentada al elevador de cangilones con cadena de marcha
lenta. Este elevador es el encargado de alimentar la mezcla al tambor mezclador donde
ocurre la humectacién y la homogeneizacion de la mezcla, siendo esta alimentada a la
maquina de sinter.

La torta de sinter, después de ser sinterizada y enfriada en la misma maquina, es
descargada a la trituradora de un solo rodillo. Después del primer estadio de trituracion el
sinter cae a un alimentador oscilatorio (AL-314), que descarga el producto triturado a los
transportadores vibratiles encargados de transportar el sinter hacia los elevadores de cubos
los cuales lo alimentan a las zarandas de inercia, para su clasificacion, obteniéndose el
sinter de niquel con la siguiente granulometria:

v Producto Final: 20-40 mm.

v" Relleno: 6-20 mm.

v" Fino de Retorno: 0-6 mm.

El sinter que tiene una granulometria de 0-6 mm se envia a la tolva de fino para ser
reintegrado al proceso a través de la mezcla; el de granulometria de 6 - 20 mm se envia
para la tolva de relleno con el fin de formar una cama protectora de las parrillas de la
maquina y el producto final de 20 - 40 mm es transportado hacia la tolva de producto final

donde se envasa en bolsas de nylon de 1.5 toneladas con una exactitud de 0.1% y se
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almacena en la planta desde donde se envia para los almacenes ubicados en el puerto de
Moa.

La planta de calcinacién y sinter posee una planta auxiliar de carbon antracita en la que se
prepara el carbon que se utiliza en la mezcla a sinterizar, cuya seccion de envase se tiene
en cuenta como un elemento auxiliar de la planta.

De esta forma quedd descrito el flujo tecnoldgico de la Planta de Calcinacion y Sinter de la
empresa objeto de estudio, lo que permitié determinar las peculiaridades del proceso que

Nnos ocupa en la presente investigacion.

1.5. Estado Actual de la Automatizacion del Proceso de Calcinacion del C.B.N.

Actualmente el proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel en la Empresa
Cmdte. Ernesto Che Guevara se encuentra desde el punto de vista de su automatizacion,
en una etapa primaria, pues solo contempla la medicion y registro de varios parametros del

proceso por un autdmata programable.

A continuacion se muestran los pardmetros que se registran con sus correspondientes

instrumentos de medicion y las caracteristicas técnicas.

PARAMETRO: Presion de tiro de los gases.

EQUIPO: Transmisor de presion diferencial (absoluta, relativa y diferencial) SITRANS P

serie HK.
CARACTERISTICAS TECNICAS:
Alcance de medida ajustable 100 - 2000 Pa
Margen ajustado + 100 Pa
Alimentacion 11 - 45V DC a dos hilos
Sefial de salida 4 - 20 mA

PARAMETRO: Temperatura de los gases en la zona de combustion (T1).

EQUIPO: Pirdmetro de radiacion ARDOCOL MP gobernado por microprocesadores.

CARACTERISTICAS TECNICAS:
Temperatura maxima 2723 K
Ajustado 1273 - 1673 K
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Salida 4 - 20 mA lineal con la tension
Alimentacion 20 - 30V DC

PARAMETRO: Temperatura de los gases en la zona de calcinacion (T2).

EQUIPO: Termoelemento de Pt-Rh-Pt tipo S.

CARACTERISTICAS TECNICAS:

Temperatura maxima de servicio 1673 K

Ajustado 1623 K

Salida 4 - 20 mA lineal con la tension
Alimentacion 20 - 30V DC

PARAMETRO: Temperatura de los gases en la zona de gases de salida (T4).

EQUIPO: Termdmetro de resistencia Pt 100 con vaina y cabezal de conexion de roscado,
convertidor de sefal programable mediante PC alojado en el cabezal.

CARACTERISTICAS TECNICAS:

Temperatura de servicio hasta 873 K.

Cabezal de conexidn tipo B, construido de material ligero, para alojar un convertidor.

Convertidor de sefial programable con rango ajustado.

PARAMETRO: Temperatura a la entrada y salida de los electrofiltros (T5 y T6).

EQUIPO: Termdmetro de resistencia Pt 100 con vaina y cabezal de conexién de roscado,
convertidor de sefal programable mediante PC alojado en el cabezal.

CARACTERISTICAS TECNICAS:

Temperatura de servicio hasta 873 K.

Cabezal de conexidn tipo B, construido de material ligero, para alojar un convertidor.

Convertidor de sefal programable con rango ajustado:

Entrada de los electrofiltros 3 unidades 273 - 873 K

Dentro de los eletrofiltros 3 unidades 273 - 773K

Salida de los electrofiltros 3 unidades 273 - 673K

PARAMETRO: Concentracion de O: en los gases de salida.
EQUIPO: Analizador de gases para Oz, modelo OXIMAT 5M.
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CARACTERISTICAS TECNICAS:

Numero de canales 1

Alimentacion 240V AC, 60 Hz

Componente a analizar O2

Temperatura de la muestra 353K

Rango de medida 0-5% deO2

Sefial de salida 4 - 20 mA

Alarmas 1 de maximo y 1 de minimo en forma

de contactos libres de potencial.

Capacidad de carga de los contactos 24V, 1A

PARAMETRO: Flujo de petréleo.
EQUIPO: Flujometro volumétrico de émbolo rotatorio para el fuel-oll
CARACTERISTICAS TECNICAS:

Didmetro nominal DN 25

Presion nominal PN 63

Precision 0.25%

Caudal maximo 100 I/min

Caudal minimo 3 I/min para una viscosidad de 3 mPa-s

5 I/min para una viscosidad de 1 mPa:s

PARAMETRO: Flujo de aire primario.

EQUIPO: Transmisor de presion diferencial para la medida del caudal, inteligente, no smart
modelo SITRANS P.Serie HK.

CARACTERISTICAS TECNICAS:

Alcance de medida ajustable 100 - 2000 Pa
Margen ajustado 3 unidades 0 - 400 Pa

3 unidades 0 - 600 Pa
Precision mejor de 0.1% incluidos la

histéresis y la repetibilidad
Rangeabilidad 1-10
Temperatura maxima del medio amedir 373 K

Sefal de salida 4 - 20 mA lineal con el caudal
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Indicador local incorporado, analdgico Escala 0 - 100 %
Alimentacion 11 - 45V DC ados hilos a través
de las mismas lineas de sefal.

Conexioén eléctrica conector HAN 7D

PARAMETRO: Presion del petroleo.
EQUIPO: Transmisor de presion relativa provisto de sello separador de membrana
acoplado directamente al transmisor, inteligente, no smart modelo SITRANS P.

Serie HK.
CARACTERISTICAS TECNICAS:
Alcance de medida ajustable 6.3 - 63 kg/cm?
Margen ajustado 0 - 40 kg/cm?
Precision mejor de 0.1% incluidos la
histéresis y la repetibilidad
Rangeabilidad 1-10
Temperatura admisible del fluido 453 K

Indicador local incorporado, analégico Escala 0 - 100 %
Alimentacion 11 - 45V DC ados hilos a través
de las mismas lineas de sefal.

Conexion eléctrica conector HAN 7D

PARAMETRO: Presion de vapor de atomizacion.
EQUIPO: Manémetro tipo BOURDON con sifon enfriador y dos contactos eléctricos.
CARACTERISTICAS TECNICAS:

Rango de medida 0 - 16 kg/cm?
Didmetro de la escala 100 mm
Contactos eléctricos 220V AC
Modelo IN tipo D

PARAMETRO: Presion de aire primario.

EQUIPO: Transmisor de presion relativa, inteligente, no smart modelo SITRANS P. Serie
HK.

CARACTERISTICAS TECNICAS:
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Alcance de medida ajustable 10 - 100 kPa
Margen de medida ajustado 0 - 15kPa
Precision mejor de 0.1 % incluidos la

histéresis y la repetibilidad

Rangeabilidad 1-10
Temperatura admisible del fluido 373K
Sefal de salida 4 - 20 mA lineal con el caudal

Indicador local incorporado, analégico Escala 0 - 100 %
Alimentacion 11 - 45V DC ados hilos a través
de las mismas lineas de sefal.

Conexion eléctrica conector HAN 7D

PARAMETRO: Temperatura del petréleo.

EQUIPO: Termometro de resistencia Pt 100 con vaina y cabezal de conexidén de roscado
con convertidor de sefial programable mediante PC alojado en el cabezal.

CARACTERISTICAS TECNICAS:

Longitud de inmersion 250 mm

Convertidor de sefial programable con rango ajustado 273 - 423 K

PARAMETRO: Temperatura del agua de enfriamiento del 6xido.

EQUIPO: Termometro de resistencia Pt 100 con vaina y cabezal de conexién de roscado
con convertidor de sefial programable mediante PC alojado en el cabezal.

CARACTERISTICAS TECNICAS:

Longitud de inmersion 250 mm

Convertidor de sefal programable con rango ajustado 273 - 393 K

PARAMETRO: Flujo de mineral alimentado.
EQUIPO: Bascula de pesaje continuo, Tipo WESTERDAM.
CARACTERISTICAS TECNICAS:

Alimentacion 220V AC
Entrada 0 - 18 t/h
Salida 4 - 20 mA

PARAMETRO: Flujo del agua de enfriamiento.
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EQUIPOS:1 elemento primario de caudal tipo PITOT delta

TUBE modelo 301 — AK — 10 — AD para agua

1 Transmisor de presion diferencial para la medida de caudal, inteligente, no smart ,
modelo SITRANS P serie HK.

CARACTERISTICAS TECNICAS:

Alcance de medida ajustable 2,5 - 25 kPa
Margen de medida ajustado 0 - 15kPa
Precision mejor de 0.1 % incluidos la

histéresis y la repetibilidad

Rangeabilidad 1-10
Temperatura admisible del fluido 273 K
Sefal de salida 4 - 20 mA lineal con el caudal

Indicador local incorporado, analdgico Escala 0 - 100 %
Alimentacion 11 - 45V DC ados hilos a través
de las mismas lineas de sefal.

Conexion eléctrica conector HAN 7D

PARAMETRO: Velocidad de rotacion del horno.
EQUIPO: Tacogenerador
CARACTERISTICAS TECNICAS:

0 - 0,8r.p.m. 0-10V

PARAMETRO: Temperatura del 6xido producto.

EQUIPO: Termdmetro de resistencia Pt 100 con vaina y cabezal de conexion de roscado
con convertidor de sefial programable mediante PC alojado en el cabezal.

CARACTERISTICAS TECNICAS:

Longitud de inmersion 200 mm

Convertidor de sefial programable con rango ajustado 273 - 573 K

Para el montaje del sistema automatico en el area de calcinadores se cuenta con el
siguiente equipamiento técnico:

SUBESTACION:

1 Unidad central CPU 943 con un puerto serie.

3 Bastidores para aparatos centrales CR 700-2 para 7 tarjetas periféricas.
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3 Fuentes de alimentacion PS 951, 120/230V AC, 24V DC, 2 A.

3 Modulo de memoria EPROM, 32 kB.

3 Bateria Back-up.

9 Mdodulos de 16 entradas analdgicas.

6 Modulos de 32 entradas digitales 24 V DC con separacion galvanica.

3 Mddulos de 32 salidas digitales 24 V DC sin separacion galvanica.

21 Conectores frontales de 46 polos, para terminales con tornillos.

3 Procesadores de comunicaciones CP 5480.TF.

3 Mddulos de memoria EPROM 32 kB para CP 5430.

3 Capsulas de adaptacion.

3 Acopladores de bus para red SINECL2. Longitud 1.5 m.

36 Modulos de margen de medida 4 - 20 mA  a dos hilos.

1 Aparato de visualizacion OP 35 a color, 1 MB de memoria integrada y 4 interfases
(2XTTYIN24,X27/TTY ,MPI,PPI).

1 Cable de conexion RS 232 C, longitud 15 m.

96 Relés borneras para acoplamiento con el campo.

7 Fuentes de alimentacion con entrada 115/230 V AC, salida 24V DC, 2 A.
3 Canales de cables y piezas de montaje.

36 Modulos de margen de medida 4 - 20 mA.

1 Bateria Back-up para OP 30.

2 Unidades centrales CPU 943 con 2 puertos series.

1 CPU 95 U con puerto para SINECL 2.

1 Bateria Back-up para 95 U.

1 Conector frontal para 95 U.

1 M6dulo EPROM 8 KB.

2 Elementos de bus para conexién con tornillo.

4 Mddulos inteligentes IP 262 con salida continua.

2 Fuentes de alimentacion con entrada 115/220 V AC, salida 24V DC, 2 A.
1 Acoplador de bus para red SINECL 2 longitud 1,5 m.

SALA DE MANDO CENTRAL:
1 Unidad central CPU 944 con dos puertos series.
1 Bastidor para aparatos centrales CR 700-0.

1 Fuente de alimentacion PS 951, 120/230 V AC, 24V DC, 2 A.
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1 Mdédulo de memoria EPROM 32 kB.

1 Bateria Back-up.

1 Médulo de 32 entradas digitales, 24 V con separacion galvanica.
2 Conector frontal de 46 polos para terminales con tornillos.

1 Procesador de comunicaciones CP 5430.TF.

1 Modulo de memoria EPROM 32 kB para CP 5430.

1 Capsula de adaptacion.

1 Acoplador de bus para red SINECL 2. de 1,5 m.

1 Procesador de comunicaciones CP 524.

1 Modulo de interfase 752 para V 24.

1 Médulo de memoria EPROM 32 kB.

1 Fila de ventiladores 115/230V AC.

1 Pieza de montaje.

5 Filtros para los ventiladores.

2 Fuentes de alimentadores con entrada 115/230 V AC, 24 V DC 2 A.
1005 m cables de Bus para SINECL 2.

También son medidos en el proceso, aunque de forma no automatica:

v La altura de clarificacion del carbonato en los filtros de vacio con una probeta graduada.

v Las concentraciones de CO y CO:2 en los gases de salida con un aparato ORSAT cada
8 horas.

v Las concentraciones de Ni, Co, Fe, cada 8 horas y S cada 2 horas en el 6xido, mediante
andlisis quimico.

v' La densidad del 6xido cada 8 horas mediante el pesaje de una muestra definida en

volumen.

El control del proceso en el horno se realiza parcialmente automatico desde la sala de
mando central, donde existe un sistema a partir de un PLC encargado de muestrear los
diferentes parametros, ademas de regular la presién en el interior del horno vy el flujo de
combustible tomando como referencia la temperatura de los gases de salida.

El sistema de control se encuentra distribuido a un 80% formando tres niveles: nivel de
campo, control y supervision. En el primero se sensan los parametros del proceso y se

envian al nivel de control para tomar decisiones y luego en el tercero se muestra la
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informacion en forma de graficos y tablas. Este moderno equipamiento técnico, debido a su
gran flexibilidad, nos brinda la facilidad de realizar cambios en los lazos de regulacion.

A lo planteado anteriormente se reduce el nivel actual de automatizacion del horno de
calcinacion en la empresa, lo que evidencia la necesidad de abordar la automatizacion
integral del mismo con vistas a incrementar la calidad del producto final, haciéndose

necesaria la modelaciéon matematica del proceso.

1.6. Analisis del Proceso de Calcinacion como Objeto de Modelacién Matematica

La calcinacion es el proceso de tostacion del material en el cual ocurre la descomposicion
del mismo por el calor. Para ello se usa el horno de tambor rotatorio, donde es calcinado el
C.B.N. mediante la combustion de petréleo precalentado. Actualmente ha sido usada una
nueva tecnologia que incluye la adicion de sulfuro de niquel en la carga [92].

El horno para la calcinacion del C.B.N. es un aparato de transferencia de calor y de masa,
construido en forma de un horno rotatorio con una inclinacion de dos grados al horizonte
como una instalacién de transporte. El C.B.N. que llega al horno por la parte superior a
partir de los filtros de vacio mediante un sistema de transportador de banda y de tornillo, se
traslada a lo largo del mismo por una trayectoria compleja atravesando cuatro zonas:

secado, cadenas, calcinaciéon y enfriamiento.

La zona de cadena, es la zona del horno en la cual se encuentra un gran nimero de
cadenas con el objetivo de aumentar la superficie de secado, ya que ellas absorben el calor
de los gases y se lo transmiten al carbonato, ademas evitan que se formen terrones de
material de gran tamafio. Para la mejor comprension del proceso de secado es conveniente
dividir esta zona en tres etapas [82].

v En la primera etapa, el carbonato que se encuentra en forma de pasta eleva su
temperatura hasta 353 — 363 K y s6lo un pequefio porcentaje de agua es evaporada.
Aqui existe cierta condensacion del vapor de agua de los gases que salen al ponerse
en contacto con la pasta fria. En esta etapa la pasta, que mantiene su fluidez,
‘humedece” las cadenas, exponiendo una gran superficie de secado a los gases
calientes y reteniendo una gran cantidad de polvo arrastrado por los gases.

v' En la segunda etapa, la pasta es secada parcialmente y se vuelve pegajosa, se pega al
revestimiento del horno y puede formar anillos de pasta, constituyendo la etapa mas

dificil del proceso humedo.
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v' En la Ultima etapa la pasta es transformada en granulos con un contenido de agua de
aproximadamente un 12 — 20 % siendo la resistencia de los mismos muy importante
para el trabajo de la zona completa, la cual depende ademas de la composicidén

mineralogica del material.

Ya en la zona de calcinacion el sélido se descompone segun los mecanismos descritos en
[106]. De esta zona sale el material con una composicion de Ni > 76 %, Co < 1,3 %, Fe<0,7
%, S < 0,03 %, Mg < 0,09 %; el diéxido de azufre, el dibxido de carbono y el vapor de agua
son evacuados con los gases productos de la combustiéon (SO2, CO2, CO) y con las
particulas de 6xido de niquel en suspension.

Después de la calcinacion el 6xido de niquel es enfriado previamente en una doble pared,
mediante duchas exteriores que la bafian con agua a temperatura ambiente y la piscina
donde se encuentra sumergida parte del enfriador, garantizandose asi un contacto indirecto
entre el NiO y el agua. Este 6xido de niquel a una temperatura de 373 — 423 K constituye
el producto final del horno de calcinacion.

En estas tres zonas mencionadas es necesario mantener un régimen aerodinamico y
térmico adecuado para el desarrollo exitoso del proceso, resultando el intercambio térmico
algo complejo, donde el portador de calor principal son los gases productos de la
combustion del petroleo. En este proceso de transferencia de calor a lo largo del horno
pueden destacarse tres vias fundamentales de transmision: por radiacion y por conveccion
de los gases directamente al carbonato; por radiacion y conduccion del refractario al
carbonato en la parte del horno cubierta por éste y de las cadenas al material en la zona
de cadenas; y por radiacion de la parte del horno no cubierta por el material a este ltimo.

Los gases de la combustion se mueven a través del horno a una velocidad que depende
del tiro inducido y en sentido contrario (a contracorriente) al desplazamiento del material,
con el cual se pone en contacto, transfiriendo su calor a éste, asimilando la humedad, el
diéxido de carbono y el diéxido de azufre desprendidos por el material.

El horno de calcinacion resulta un objeto de modelacién matematica bastante complejo con
un gran numero de parametros de entrada y salida, los cuales se encuentran en una

compleja interdependencia.

En la figura No 1.1 se muestra el esquema estructural de la interaccion de los parametros
principales del proceso de calcinacién del C.B.N. en el horno rotatorio alimentado con

petréleo.
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Figura 1.1. Esquema estructural del proceso de calcinacién del C.B.N.

Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

Los parametros de entrada del proceso son:
v" Qa - flujo de aire primario.
v Qc - flujo de petréleo.

v" Qa - flujo de aire secundario.

v" n - velocidad de rotacion del horno.

v' Pt - presion de tiro inducido de los gases.

Como parametros de salida se destacan los siguientes:

O2 - concentracion de Oz en los gases de salida.

02 - temperatura en la zona de calcinacion.

03 - temperatura en la zona de cadenas.

04 - temperatura de los gases de salida.

0s - temperatura de los gases a la entrada de los electrofiltros.
Qnio - flujo de Ni obtenido.

D N N N N NN
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v" pnio - densidad de NiO.

v [NiQ] - composicién del 6xido de niquel.

Ademas de estos parametros, resulta importante destacar algunas perturbaciones propias
de este proceso y que ejercen influencia sobre el mismo:
v" Qpolvo - flujo del polvo de recirculacion de los electrofiltros.
oco3 - humedad del carbonato.
[COs3] - composicion del carbonato.
[NiS] - composicién del sulfuro.
pcos - densidad del carbonato.
tcos - temperatura del carbonato.
oNis - humedad del NiS.
Tp - temperatura del petréleo.
Pp - presion del petrdleo.
Pv - presion del vapor para atomizacion.
Pa - presion del aire primario.
Trefr - temperatura del refractario.
Tamb - temperatura ambiente.

Qcos - flujo de carbonato basico de niquel.

AN N N N N N N N N N N N NN

Qnis - flujo de sulfuro de niquel alimentado.

Como puede observarse de la figura No. 1.1. la interaccion entre los pardmetros del horno
resulta sumamente compleja. No obstante, el estudio técnico y experimental mas profundo
del proceso permite llegar a un esquema estructural del proceso como objeto de modelacion

matematica mas racional, como se muestra en la figura No. 1.2.
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Figura 1.2. Diagrama mas racional del proceso como Objeto de Modelacién Matematica.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

1.7 Planteamiento de la tarea de direccion del proceso de calcinacion

El objetivo del proceso de calcinacion del C.B.N en el horno tubular rotatorio es la obtencion
de un concentrado de niquel con una determinada composicion quimica:

[Ni] >76 %; [C0]<1.3%; [Fe]<0.7%; [S]<0.03%

Esto se logra a partir de la materia prima que tiene en su composicion el sulfato de niquel
(NiSOa4), carbonato de niquel (NiCOs ), humedad de constitucion en forma de hidroxido de
niquel [ Ni (OH)2 ] y agua (H20). La descomposicion de esta carga hasta el NiO ocurre a
determinadas temperaturas del sélido bajo definidas velocidades de calentamiento del
mismo [106]. Asi, la humedad hidratada se desprende a 313 - 437 K, la de constitucion
[Ni(OH)2—NiO + H20] a 437 - 536 K, el carbonato de niquel se descompone [NiCOs — NiO
+ CO2] a 536 - 843 Ky el sulfato [NiSO4 — NiO + SO2 +1/2 O2] a 900 - 1172 K.

Como se observa, el objetivo del proceso se cumple si se logra el perfil determinado de
temperatura del solido. Desde el punto de vista tecnolégico la medicion de la temperatura
del sélido es irracional, por lo que el control del proceso se realiza de forma indirecta a
través de la medicién de la temperatura de los gases productos de la combustion del
combustible que constituyen, en esencia el portador de calor, el cual se trasmite al sélido
mediante un complejo proceso de termotransferencia [6, 29, 30]. De esta manera
garantizando el régimen térmico adecuado del horno se logra la descomposicién total de

toda la carga alimentada al horno; y por tanto para la direccion del proceso debe plantearse
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como criterio de calidad el mantener el perfil de temperatura adecuado a lo largo del horno,

expresado matematicamente en la forma

lim [6’9 —0,, |—min (1.8)

t—oo

Las condiciones reales del horno permiten la medicién de la temperatura del gas en tres
puntos, en la zona de calcinacion (6q2), de cadenas (6g3) y los gases de salida (6g4) .

Entonces el criterio (1.8) se convierte practicamente en:

Im|6;,—6,., [ —>min (L.9)
t"gcl Og3—0g34 | >MIN (1.10)
lim|6,,—6,,, [ >min (1.11)

No obstante, siendo este objeto un alto consumidor de combustible se requiere un control
estricto de su consumo, de forma que se tengan en cuenta todos los parametros que
influyen en el gasto del mismo. Por tanto el gasto de combustible (Qc) no debe superar el
valor de balance.

Qc <Qcd (1.12)
También debe garantizase que el producto final quede dentro de las especificaciones

establecidas en su composicion quimica, planteandose, luego, las siguientes restricciones

adicionales:

[Ni]>[Ni]a (1.13)
[Co]<[Co]d (1.14)
[Fel<[Fe]d (1.15)
[SI< [Sla (1.16)

Ademas tecnoldgicamente deben afiadirse dos restricciones mas relacionadas con el
mantenimiento de la densidad del producto final (po), dentro de los limites permisibles y
garantizar una productividad (P) deseada del horno:

2.75< po< 2.85 g/cm? (1.17)
P> Pqg (1.18)

En estas expresiones:
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[Ni], [Co], [Fe] y [S] - contenido de cada elemento en el producto final, el subindice (d)
significa el valor deseado.

En conclusién las expresiones 1.8 - 1.18 conforman un sistema de ecuaciones e
inecuaciones que constituyen el planteamiento de la tarea de direccion del proceso de
calcinacion del C.B.N encaminada a lograr un producto de mayor calidad y

econdmicamente conveniente.

1.8. Conclusiones

El andlisis bibliografico y el de la situacion actual del proceso de calcinacion del C.B.N. en
Cuba puso de manifiesto que este Ultimo se encuentra poco estudiado en sentido general
desde el punto de vista tedrico, observandose la necesidad de acometer un estudio
profundo, preciso y con una solida base cientifica que desemboque en un modelo
matematico cientificamente elaborado.

El andlisis como objeto de modelacion matematica arrojo las variables de entrada (flujo de
aire primario, flujo de petroleo, velocidad de rotacion del horno, presion de tiro inducido de
los gases), de salida (concentracion de Oz en los gases de salida, temperatura en la zona
de calcinacion, temperatura en la zona de cadenas, temperatura de los gases de salida,
flujo de NiO obtenido, composicién del 6xido de niquel) y las perturbaciones (flujo de
carbonato basico de niquel, el flujo de sulfuro de niquel alimentado, flujo del polvo de
recirculacion de los electrofiltros, humedad del carbonato, composicién del carbonato,
composicién del sulfuro, densidad del carbonato, temperatura del carbonato, humedad del
NiS, temperatura del petréleo, la presion del petroleo, presidon del vapor para atomizacion,
presion del aire primario, temperatura del refractario, temperatura ambiente)

En el planteamiento de la tarea de direccion se defini6 como criterio de medida el
mantenimiento del perfil térmico del horno, manteniendo como restricciones el gasto de

combustible, la composicion y densidad del 6xido, y la productividad del horno.
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CAPITULO Il

Modelacién Matematica del Proceso de Calcinacion del Carbonato
Basico de Niguel en el Horno Tubular Rotatorio

2.1. Introduccién

El objetivo del presente capitulo es establecer el modelo matematico del proceso de
calcinacion del carbonato basico de niquel en el horno tubular rotatorio de la planta de
calcinacion de la empresa Cmdte. Ernesto Che Guevara, asi como el aseguramiento

algoritmico para la solucién del mismo.

2.2. Definicion del Modelo Matematico

Para llevar a cabo el control integral del proceso de calcinacion del C.B.N. resulta necesario
la modelacion matematica del mismo. Por las caracteristicas constructivas y tecnoldgicas
del horno de calcinacion el modelo matemético mas acertado debe conformarse en
derivadas parciales, por ser este un objeto que puede considerarse como de pardmetros
distribuidos debido a su gran relacion largo/didmetro (50.5/3.5).

El planteamiento del balance energético para un diferencial del horno segun la figura 2.1

arroja:

Figura 2.1. Esquema para la conformacion del modelo matematico del proceso de

calcinacion.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

pchx% = c[Q(x,t) A(x,t) - Q(x + dx,t)&(x + dx,t)] + 2.1)

+ Kldx[¢9g (x.t)—0(x.t)]+ szx[Hp (x,t)-0(xt)]
donde:
p - Densidad del sélido, kg/m3.
c- Calor especifico del sélido, J/ kg K.
S - Seccion transversal del sélido, m2.

0,0, ,6 - Temperatura del sélido, gas y pared respectivamente, K.
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K1 - Coeficiente superficial de transferencia de calor del gas al sélido por unidad de longitud,
W/m K.

Ko- Coeficiente superficial de transferencia de calor de la pared al sélido por unidad de
longitud, W/m K.

Q - Flujo de material, kg/s.

En la expresion (2.1) la parte izquierda caracteriza la velocidad de variacion de la
temperatura 6(t) del elemento de material dx; el primer término de la parte derecha es el
calor que entra con el flujo de material Q al elemento dx; el segundo es el calor que sale
con el material; el tercero y cuarto términos son el calor entregado por los gases y la pared
al material respectivamente segun la ley de Newton-Richman.
Aungue ya Tijonov en 1978 sometia a semejante enfoque el proceso de calcinacion de
menas oxidadas de niquel [119], es en este trabajo que por primera vez se aborda desde
este punto de vista, el proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel.
Para la determinacion de los coeficientes K1 y K2 es necesario tener en cuenta las formas
de transferencia de calor presentes en el horno de calcinacion. El calor del gas al solido se
trasmite por radiacion y por convecciéon [5, 29, 30, 37, 103] y resulta vélida para el
coeficiente de transferencia de calor la siguiente expresion.
o o, +C & (094_94)
s 0“red
g g (Hg . 0) (2.2)

Donde el segundo término de la parte derecha toma en consideracion la transferencia de
calor por radiacion y el coeficiente ag la transferencia de calor por conveccion, en este caso:
Co - Coeficiente de radiacién del cuerpo negro, W / m? K4,
ag - Coeficiente de transferencia de calor por conveccién, W /m? K.

£ &,
PRYA (R

Ered= ) - Grado reducido de radiacion integral.

& - Emisividad del sélido.

¢, - Emisividad del gas mas el arrastre.

Para la determinacion del coeficiente de transferencia de calor por conveccion del gas al
sélido puede utilizarse la ecuacién comun para el movimiento turbulento de un gas en tubos

rectos y redondos [87].
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N, =0.021 Re”® Prty 2.3)

Donde:
g deq - -
Nu = T - Criterio de Nusselt.
g

Ag- Conductividad térmica del gas, W/mK.

deg _4s Diametro equivalente, m.

S - Area de la seccion transversal del horno, m2.
U - Perimetro total interior del horno, m.

Pr - Criterio de Prandtl.

Re - Criterio de Reynolds.

w - Coeficiente de ajuste.

Por tanto:
A 0.4
=0.0212 )R CPY
g § OleOI)Re W (2.4)

Todos los parametros en la expresion (2.4) deben ser tomados a la temperatura del gas.

El nimero de Reynolds.

Re=4 VoL @) (2.5)
T deq §7yg

donde

Vg - gasto de gas, kg/s.

@ - Contenido de humedad en el gas, kg humedad / kg gas seco.

ng - viscosidad dinamica, kg/m.s .

& - Grado de llenado del horno con sélido.
deq — diametro equivalente, m
El diametro equivalente deq es el diametro interior dint.

El coeficiente de llenado del horno & es

S
¢ = s, (2.6)

donde:

S: Area de la seccion transversal ocupada por el sélido, m2.
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St: Area total de la seccién transversal del horno, m2.

Para la determinacion de & se hace necesario definir la funcion g = f(Q), segun se muestra
en la figura 2.2, para lo cual se halla el area de la seccién transversal ocupada por el sélido

a partir de la integral doble, como aparece a continuacion:

Figura 2.2. Esquema para la determinacion de las superficies de intercambio de calor.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

Rseng —Rcosp
s= [dx Idysz(ﬂ—senzﬂj 2.7)
—-Rseng _[R2_x2 2

donde r es el radio interior del horno.

Aproximando sen2p ~ 2B - 4%3 segun la serie de Taylor, se obtiene:

S :ERzﬁ3 (2.8)
3

teniendo en cuenta que la carga del sélido es,

Q=3SpV (2.9)

se obtiene

fos % (2.10)

La expresion (2.10), que por primera vez aparece en la literatura, relaciona el angulo 3 con
la carga alimentada g = f(Q).
El nimero de Prandtl se determina a través de,

1Ty Crq
A

9

Pr= (2.11)

donde
ng - Coeficiente de viscosidad dindmica, kg/m s.
Cpg - Capacidad calorifica del gas, J/kg K.

La viscosidad dinamica del gas hiumedo se determina segun:

1, =0,36 |0,1603+0,44634(0,001t, )—0,1539(0,001t, ) +0,0319(0,001t, )* | (2.12)
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El calor especifico o capacidad calorifica del gas humedo cpg es determinado por [104]:

_Cy TCp @

C. = 2.13
pg 1+a) ( )

donde:

Cgs- Capacidad calorifica del gas seco, J/kg K.

cvh- Capacidad calorifica del vapor de agua, J/kg K.

Y segun [104],

C,, = 0,442+0,0755 (0,001t, )+0,142(0,001t, )? +0,066 (0,001t, )? (2.14)

C,s = 0,239+0,0202 (0,001t, )+0,142(0,001t, )* —0,312 (0,001t )° (2.15)

La conductividad del gas se calcula en la forma [104],

A, = 0,01964+0,07296 (0,001t, )+0,0012(0,001t, )* —0,00022 (0,001t )° (2.16)

El coeficiente de ajuste y a partir de [104] se determina,

1 -0,12
gf:l,se(_j
deq

Como se observa de la figura No. 2.2, la superficie de transferencia del calor del gas al
sélido para el diferencial de longitud es,
S, =Ddxseng

Siendo g=1(Q)

Luego,
Ki1= ag4Dsens (2.17)

donde:

D - Didametro interior del horno, m.

El calor de la pared al sélido se trasmite por las tres vias [6, 17, 37], por conduccién,
conveccién y radiacion de la pared cubierta al sélido y por radiacion de la pared descubierta
al solido. En el primer caso el coeficiente de transferencia de calor puede definirse por la

ecuacion:

49



(2.18)

donde:

K - Coeficiente de no-uniformidad de la temperatura del material.
A - Conductividad térmica del material, W/ m K.

n - Velocidad de rotacién del horno, s™.

y- Masa (a granel) del material, kg / m3.

¢, - Emisividad de la pared.

En la expresion (2.18) el primer término de la parte derecha toma en consideracion la
transmision del calor por conduccién y conveccion y el segundo la porcion de calor
transferida por radiacion.

La superficie cubierta por el solido, segun la figura 2.2 resulta:

g —27DB
= 2.19
La transferencia de calor de la pared descubierta al sélido puede ser caracterizada [64] por
la ecuacion:
[(1 N ) (1 ém ) 4]

apsi= Co-10

psd— Lo~ &E:&Ep 0. _0 (2.20)

P

donde:

a psq ~Coeficiente de transferencia de calor de la pared descubierta al sélido, W/m?K.

é’g - Emisividad del gas mas el arrastre a la temperatura de la pared.

é’”g - Emisividad del gas mas el arrastre a la temperatura del sélido.

En este caso la superficie de transferencia seria (Figura 2.2).

S

psd

=7zD(1—ﬁj dx (2.21)
360

Entonces,
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27D 2
K:=«a sc(—)+05 s ﬂD(l__) (222)
IR ged T T 3600
Luego de la expresion (2.1) se obtiene,
0 O 0 O 0 O
pes— t)“LC[q(xt)—a)(( t)+9(><t)—a)(( D1+ Ks 000 = K100 K2 Opca) (2.23)
gue constituye la ecuacion dindmica del balance energético para el sélido, siendo:
K:= KiTK: (2.24)

El planteamiento del balance térmico para los gases arroja la siguiente ecuacion:

o0, (xt
nggS'dX%) =¢,Q,(x,t)8,(x,t)—c,Q, (x+dxt) &, (x+dxt)+
+K,dx (6, (x,)-0, (x.t))+ K dx (0, (x,t) - 6(x,t))- (2.25)
— hch
donde:
py - Densidad de los gases, kg / m3.
Cg - Capacidad calorifica de los gases, J/ kg K.
Qg- Flujo de gas, kg / s.
S Area de la seccion transversal del espacio ocupado por el gas, m2.

Ks- Coeficiente superficial de transferencia de calor del gas a la pared por unidad de

longitud, W / m K.
hi - Potencia calorifica inferior del combustible, J / kg.
Qc- Flujo de combustible, kg / s.

En la igualdad 2.25 el miembro izquierdo caracteriza la velocidad de variacion de la

temperatura 4, (t) del elemento de gas dx; el primer término del miembro derecho es el calor

gque sale con el gas del elemento dx, el segundo es el calor que entra con el gas al elemento

dx; el tercero y cuarto términos representan el calor transmitido por el gas a la pared y al

material; y el Gltimo término considera el calor producto de la combustién del combustible.

El calor es transferido a la pared por conveccion y radiacion [104], luego el coeficiente de

transferencia de calor puede calcularse por.
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(5993 'é”geé)
(046,)

agp:ag+C0-1O-88 (2.26)

donde:

¢,"- Emisividad del gas mas el arrastre a la temperatura de la pared cubierta por el material.

_ 2
K4_agPﬂ-D( —%j dx (2.27)
Y de la ecuacion 2.25,
, 004 (X,1) S 0y (X,1)
oy 205200000 22D+ 0,000 = o2
= - K4 gp (X!t) - Kle(xlt) - h QC
Ks=—-Ki-Ks (2.29)
Del balance térmico para la pared, segun la ecuacion diferencial de la conduccién, resulta:
o0 260y _
cp M, dx atp+c M,a oy 2" K.dX(@g-0,)-KodXx(@,-6) (2.30)

- Ke(Op - Om )dX

donde:
Ke - Coeficiente integral de transmision de calor a través de la pared del horno por unidad
de longitud, W/mK.
a - Coeficiente de temperatura, m? / s.
6m - Temperatura del medio, K.

- Calor especifico de la pared, J/ kg K.
M, - Masa de la pared, kg / m.
El coeficiente Ks toma en consideracion la transferencia de calor al medio por las tres vias:

conduccion a través de la pared, conveccion y radiacion de la carcasa al medio.

K= 4
° D’ De (2.31)
In In —° 1
D, D .
2 Aretr 2 Acarc  Ofcm De
donde:

D’, De - Diametro interior y exterior de la carcasa respectivamente, m.

ref, Acarc -Conductividad térmica del refractario y la carcasa respectivamente, W/m K.
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o m - Coeficiente de transferencia de calor de la carcasa al medio, W/m?2 K.

Para acm, resulta valida la expresion:

Oem= AT ar (2.32)

donde:
ac - Coeficiente de transmisién de calor por conveccién de la carcasa al medio, W/m?K.

ar - Coeficiente de transmisién de calor por radiacién de la carcasa al medio, W/m2K.

Segun [87],
Ag 0,25 0. -0 0,25
0. =1.314| =7 =1314| A n 239
De De '
(585) (%)
100 100
ar—5.67 2.34
gk ek - Hm ( )
Donde:
ek - Emisividad de la carcasa.
6« - Temperatura de la carcasa, K.
Luego de la ecuacion 2.30 se obtiene:
06 2
cpM p#““cpl\/lpaaa—f;+ K70p=Ki6y+ K20+ Kebn (2.35)
donde:
K=Kt Kyt Ks (2.36)

Las expresiones 2.23, 2.28 y 2.35 constituyen el balance energético dinAmico para el sélido,

el gas y la pared respectivamente, y por primera vez aparece en la literatura en un trabajo

publicado por el autor [30]. Estas ecuaciones tienen un caracter mas integral que las

obtenidas por otros autores [6, 11, 18, 29, 33, 37, 84, 110], pues consideran por primera

ocasioén el intercambio de calor en el horno como un proceso complejo, cuyos parametros

varian tanto en el espacio como en el tiempo.
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Para el planteamiento del balance material dinamico es necesario tomar en consideracion
gue este objeto presenta tres zonas fundamentales donde ocurre el proceso tecnolégico en
cuatro etapas [106]:

v Zona |: Desprendimiento de la humedad hidratada.

v' Zona ll: Liberacion del agua de constitucion.

v' Zona lll: Descomposicién del carbonato.
v

Zona IV: Descomposicion del sulfato.

El estudio profundo de este proceso [106] asume de forma concluyente como mas probable
un modelo cinético de difusion con actividad decreciente del reaccionante y el paso limitante
la velocidad de las transformaciones y la velocidad de difusién de los productos gaseosos
de la descomposicién a través de la capa de productos sélidos. La consideracion de estas
conclusiones permite describir consecuente-mente los procesos de transferencia de masa
gue tienen lugar en el horno. Luego, a partir de la ley de accién de las masas y teniendo en
cuenta la cinética de descomposicién [106] se pueden plantear las siguientes ecuaciones:

Para la primera etapa que ocurre para las temperaturas del solido entre 313<6<437 K

(desprendimiento de la humedad higroscopica).

aO)HH aa)HH
+v =
X Ki (2.37)

donde:

Ki - Término que tiene en cuenta la cinética de desprendimiento de la humedad
higroscépica del CBN.

anh - Humedad higroscopica, kg / s.

v - Velocidad del sélido, m / s.

-1

K, = A,e_R‘Ing[l— wHHT [1— a)HHT —1 (2.38)

Donde:

A — Factor pre-exponencial, s™.

Ei — Energia de activacion en el desprendimiento de la humedad higroscépica del CBN,
kJd/mol.

R — Constante de los gases, kJ/mol K.

0 - Temperatura absoluta del sélido, K.
54



Qo - Flujo de sdlido inicial, kg / s.
Q=QRio* Quis+ Quicas (2.39)

donde

Q(;io- Flujo inicial de oxido de niquel, kg/s.
Q(;is - Flujo inicial de sulfuro de niquel, kg/s.

Q. - Flujo inicial de CBN, kg/s.
NiCO3

En esta etapa también ocurre el desprendimiento de la humedad del sulfuro:

NiS i
0wy o}y _
+V Ky (2.40)
ot OX '
donde:

Kv - Término que tiene en cuenta la cinética de desprendimiento de la humedad
higroscopica del sulfuro.
NSy - Humedad higroscépica liberada del sulfuro, kg / s.

-1

4 1
B NiS \3 NiS \3
— i (0] w
Ky=Ae"™ oNS£1— m,j (1_ R.HsJ -1 (2.40a)

0

donde:

QoNiS — flujo inicial de sulfuro, kg/s.

Av — Factor pre-exponencial, s™.

Ev — Energia de activacion en el desprendimiento de la humedad higroscépica del sulfuro,
kJ/mol.

Para la segunda etapa (437<6<536 K, desprendimiento del agua de constitucion).

é)a)ac é,a)a.c
é’t. +V X =K, (2.41)
donde:

wac - Agua de constitucion liberada, kg / s.

Ki - Término que tiene en cuenta la cinética de la liberacion del agua de constitucion.
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e o1 @ V(1@ )
K,=Ae Qo(l— a j [1— Q J -1 (2.42)
donde:

Qo’ - Flujo inicial de sdlido para la segunda etapa, kg / s.

Ail — Factor pre-exponencial, s™.

En — Energia de activacion en la liberacion del agua de constitucion, kJ/mol.

Para la tercera etapa (536<6<843 K, descomposicion del carbonato).

aQCOz +V anoz

St X =Ky (2.43)

donde:

Qco2 - Cantidad de CO2 desprendido durante la descomposicién del carbonato,

kg/s.
K- Término que toma en consideracion la cinética de descomposicion del carbonato.
E 4 1 -t
Ku = Ane " 5’[1——(?0‘32]3 [1——QC‘:2]3 -1 (2.44)
(0] (0]
donde:

o™= Flujo inicial del sélido para la tercera etapa, kg / s.
Aur — Factor pre-exponencial, s™.
Em — Energia de activacion en la descomposicion del carbonato, kJ/mol.
Para la cuarta etapa (6>843 K, descomposicion del sulfato).

Qo , 0,

= =2 =K,y (2.45)

donde:

Qsoz - Cantidad de SOs producto de la descomposicion del sulfato, kg / s.

Kiv - Término representativo de la cinética de descomposicion del sulfato.

-1

4 1
A 3 3
K, =Aye ~ (;”[1— QS‘:}] [1— QS‘,?,S] —1 (2.46)

(0] (0]

donde:
Qo - Flujo inicial de sélido para la cuarta etapa, kg / s.

Aw — Factor pre-exponencial, s.
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Eiwv — Energia de activacion en la descomposicion del sulfato, kJ/mol.

Para la descomposicion del sulfato producto del NiS se tiene:

Ca NiS 69 NiS
Q+VQ

0 _ K
ot OX Vi (2.47)
- 4 1 -1
_BEvi | QNIS QNIS
Kvi=A¢€ "7 Qo1 8(1_ NiS 1- NiS -1 (2.48)
01 01
donde:

«&> — Cantidad de SOs desprendido producto de la descomposicion del sulfato producido

a partir del NiS, kg/s.
Avi — Factor pre-exponencial, s™.
Evi — Energia de activacion en la descomposicion del sulfato, kJ/mol.

NiS NiS NiS

00 —No Oy, (2.49)
En las ecuaciones anteriores se tienen:
Qy = Qy — @y o (2.50)
= Q(,) Wy = QO WOy, ~ Wy (2.51)
Q= Qc:o2 =Qy—ay Hy ~ Wac, — Qcozt (2.52)

Donde el subindice (0) identifica las cantidades iniciales del componente en el sdlido y (t)
las cantidades totales liberadas del componente.
Partiendo de consideraciones estequiométricas puede plantearse la expresion para la

cantidad de 6xido de niquel obtenido.

Quo = 41670, , +1705Qy, +0,938 (Quo, + QI )+Q% 253)

De forma analoga pueden expresarse las cantidades de oxigeno, diéxido de azufre, didxido

de carbono en el gas teniendo en cuenta los productos de la combustion.

Q02 :Qéz +0,2 (Qso3 +Qsl,\|(I)38) (2.54)
Qso, = Qso , +08 ( so, T Qsl\lcgs3 ) (2.55)
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' co
Qco2 = Qco2 + Qc3023 (2.56)

y la cantidad de gas obtenida sera,

NiS

. , .
Qg =05y + O, +QCOZ + Q503 + 0Oy +Q02 +QH20 + qg Qc (2.57)

La velocidad del solido segun expresion desarrollada por Diomidovskiy D. A. en el Instituto
de Minas de Leningrado.

V= 5,78 DgDn (2.58)

Donde:

@ - Angulo de inclinacién del horno.

La cantidad de gases productos de la combustion por unidad de masa de combustible (kg/kg

comb);

q, = ngg (2.62)
Donde:

Vg - Volumen de los productos de la combustion por unidad de masa de combustible, m3/kg

comb.

Partiendo de las reacciones de combustion y tomando en consideracion su estequiometria

V, =0,0187 C"+0,007 S*+0112 H" +0,0124 H,0" +0,008 NP+O,79% (2.63)
0

a
Donde:
Cp, S, HP, HoOP, NP- Contenido de carbono, azufre, hidrogeno, humedad y nitrogeno en el
petroleo.
Qa - Flujo de aire primario, kg / s.
pa - Densidad del aire, kg / m3.

La densidad del gas se determina segun la expresion:

Py = Feo, Peo, +Pso, Pso, + Fo, Po, + Py, Py, + PaoPro (2.64)
La masa de la pared puede calcularse por la expresion:

M, =V, p, (2.65)
Vp — volumen de la pared por unidad de longitud, m3/m.
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pp — densidad de la pared, kg/m?3.
Esta pared esta compuesta por dos capas, la del refractario y la de la carcasa. Para
determinar el valor de Vp es necesario conocer el area de la seccion transversal de cada

capa, lo cual puede lograrse a través de las expresiones:

2
Srefr = %(dim + 25refr)2 - ﬂ.dim = ﬂdrefr (dint +5refr) Scarc = 72.5carcr (dcarc +5refr ) (266)
Luego el volumen
Vv, =S,I (2.67)

El area de la seccion transversal del espacio ocupado por el gas S”.

§=S;-S (2.68)
donde St es el area total de la seccion transversal del horno y se calcula por

S, =xr’ (2.69)

Las expresiones 2.37-2.48 conforman el sistema de ecuaciones del balance material
dindmico para el proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel, las cuales unidas
a las del balance energético, constituyen el modelo dinamico del proceso, complementado
con ecuaciones de enlace.

Este modelo resalta cientificamente por tomar en consideracion la variacion de los
pardmetros tanto a lo largo del horno como en el tiempo, reflejado esto en el caracter parcial
de las derivadas de las ecuaciones diferenciales que describen el comportamiento dindmico

del proceso.

2.3. Aseguramiento Algoritmico para la Solucion del Modelo Matematico

El modelo matematico del proceso de calcinacion del C.B.N. esta formado por 9 ecuaciones
diferenciales en derivadas parciales y varias ecuaciones de enlaces. La concepcion del
modelo tuvo en cuenta la técnica de los parametros distribuidos lo que significa el analisis
de las variables en el dominio del tiempo y a lo largo del horno. En el horno rotatorio los
procesos fisico-quimicos se efectian acorde con la variacion del tiempo de sometimiento y
en correspondencia con el avance del carbonato en el interior del mismo. Es precisamente
esta cualidad especifica la reflejada en el caracter parcial de las ecuaciones diferenciales
que lo modelan.

Las ecuaciones del proceso de calcinacion responden a dos tipos, las de primer orden (2.23,
2.28,2.37,2.40, 2.41, 2.43, 2.45y 2.47), y la ecuacion parabdlica de segundo orden (2.35).

Estas ecuaciones son ecuaciones diferenciales en derivadas parciales dependientes del
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tiempo y de la posicion en el horno: 6(x,t), 6g(X,t) y 6p(X,t). NOtese que en estos casos no se
trata de la modelacion de temperatura en un punto, sino la distribucion de esta a lo largo de

todo el horno.

2.3.1. Solucién de las Ecuaciones de Primer Orden

Para la solucion de este problema se aplica el método de las diferencias o de rejillas.
Considérese una rejilla sobre el conjunto de valores que puede tomar la variable espacial
0<x<L vy la temporal0 <t<T,donde L es lalongitud del horno y T es el tiempo final de
muestreo. Sean h y rlos pasos correspondientes de la variable espacial y de la temporal,
entonces las funciones de rejilla estaran definidas en los modos (x;, t).

xi=i.h, tj=j.z0<i<m O0<j<N

El enlace entre h y m, y asimismo entre zy N es obvio,
h=I/m  «=TIN

Sea:

&) =6 (xi,t); 0 <i<m ;0 <j <N

La matriz definida por los elementos 8 () es el analogo discreto de la funcion 9(x,t).

'90,0 ot ... @on
01,0 Hl,l el,n

em,O Hm'l gm,n

Cada fila de esta matriz (que se obtiene fijando el indice i) brinda el comportamiento de la
temperatura del sélido a través del tiempo en un punto dado del horno. Si se fija el indice |
y se analiza una columna de la matriz se obtiene el perfil de temperatura del horno en un
instante dado; el vector (2.64) se denomina en la literatura especializada la capa j-ésima de

la funcién de rejilla.

(6°1,6%,....6™) (2.64)

De forma anéloga pueden definirse las matrices relacionadas con la distribucion de la

temperatura del gas y de la pared respectivamente:
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08,0 08,1 . 00,n 08,0 Hg,l . Ho,n

9 p

0 , n 0 , n
i o o) (o e o
0510 eénl Hénn 9:3“0 03\1 egm

El empleo de los métodos de rejillas reduce el problema de la solucion de las ecuaciones
diferenciales a la solucién de un sistema de ecuaciones algebraicas lineales, estas se logran
al sustituir los operadores diferenciales mediante diferencias. Los sistemas lineales
resultantes tienen generalmente matrices esparcidas, es decir, con predomino de
elementos nulos, ya que las ecuaciones diferenciales vinculan entre si los valores de la
funcién buscada en una proximidad infinitamente pequefa del punto dado y en término de
la rejilla, por esto cada ecuacidon enlaza los valores de la funcién en solo algunos nodos
contiguos.

Para la solucion de las ecuaciones de primer orden se emplea el esquema que se muestra

en la figura 2.3, en el cual, el punto de célculo esta representado por un circulo.

X Capa j+1

X (@] CapaJ
Xi1 X

Figura 2.3. Esquema tripuntual para las ecuaciones de 1°" orden.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

De acuerdo con él, los operadores diferenciales tendran las siguientes aproximaciones.

o0, . .\ 0"1_g" )
—XLt)=——; 0<1<n-1
ot ( J) . J (2.65)

o0, .. O"-—g .
—(xnLt])=———; 0<)J<mMm
é’x( J) h J (2.66)

Sustituyendo (2.65 y 2.66) en 2.23 se obtiene:

Lt pil ~pid _pi-lj ALl _iti
pCS 7‘9 0 +c[ Q™! 0 0 + 6" Q Q
T

+KO" =1y (267)

donde:
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i,j i, ] i, ]
fu! = Klé?g —+ Kzé?p (2.68)
Luego de desarrollar en (2.67) los productos, agrupar términos semejantes y expresar la

ecuacioén con respecto a 6 '*1resulta,

. . . o Y L s L __Qi,j_Qi—lyj
gt —gii 4 4 fii _K. g _g Ot N
pcs{ v Ky [Q » » (2.69)

La férmula recurrente (2.69) es valida para 0 <j<n-1; 1 <j<m, a partir de ella el valor de
6 "*1 puede ser obtenido a través de @'y @1-1i, como las condiciones iniciales &0,t) y
Ax,0) indispensables para la solucién univoca de (2.23), son conocidas, los valores de la
funcién de malla 8" para =0y j=0 son conocidas y por ellos es facil ver que organizando
los calculos capa a capa se pueden obtener a partir de (2.70) todos los valores de 6 si se
calculan adecuadamente los valores de fn'i. Este Ultimo depende (a través de (2.68)) de
otras incognitas del sistema.

De forma analoga pueden ser escritas las férmulas recurrentes que se deducen de aplicar
el esquema en diferencias a las ecuaciones (2.28, 2.37, 2.40, 2.41, 2.43, 2.45y 2.47), en

efecto se obtiene:

. . T o - Qi’j —Hi_l'j
HévJJrl:Qé,J_'_ fii _c, Qii 28 9 270
PyCqSg h |
i+l i K V( iLj i—1,j)
Oy~ = Ohy T 71 Ky “h Oy — Oy (2.71)
op3 I = IS —I—T|:K\I/’J —E(a)ﬂ"HS"J — ! 1”)} (2.72)
o =l o K= (ol -t 23
il i K _V( i i—l,j)
Qco,” =Qcs, +7| Kyji 1 \<co, Qco, (2.74)
L A K V( i,j i—1,j)
Qso,” =Qsp, 71 Ky “h Qso, = Qso, (2.75)
fyl =K, &' +K, 9" +h'Q, (2.76)
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Q" = Qi 47 [K&H— Yo - Q”'S'“ﬂ (2.78)

2.3.2. Solucion de la Ecuacion Parabdlica

Para la solucion de la ecuacion parabdlica (2.35) pueden emplearse varios esquemas,
debemos sefalar que la eleccion del esquema en diferencias adecuado es de gran
importancia pues diferencias a primera vista no substanciales pueden conducir a grandes
variaciones en sus propiedades. El esquema que se propone es el esquema simétrico de

seis puntos, segun la figura 2.4.

>< < = Capa J+1

< o b3 Capa Jj
x4 -1 =4 Xi+1

Figura 2.4. Esquema simétrico de seis puntos.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

Para este caso se tendran las siguientes aproximaciones a los operadores diferenciales.

9I L+ ei,j
I“(X| tj)—Tp; 0<j<n-1 (2.79)

X, 1

i1h]

70y

) 1 9;+1,j+1_265,j+1+9;—1,j+1 1 0pi+1,j _29;,] _l_e;—l,j
X’

= — _|_ —

2 h? 2 h? (2.80)
Aunque la aproximacion (2.80) a las segundas derivadas resultan algo mas complicadas
gue otras posibles, ellas garantizan una convergencia y estabilidad superior [56].

Aplicando (2.79 y 2.80) a la ecuacion 2.35 se obtiene:

6pi,j+1 _elj +;TT<0|+1J+1 29pi,j+1 +0pi—1,j+1) h2 (0I+1J 20p|] +(9pi_1'j)+
. . 2.81
+rKIQM = —f &5
CP M p
donde:
fi) =Ky + K20 +Ke 9 (2.82)
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Separando en la expresion (2.81) los valores que corresponden a las distintas capas y
agrupandose resulta:
%eg”’i“ +(1—%)9;i“ +%9;*i“ - —%(@3”4 ~2011 +074 )+

+(1-7K; )6 T f @59

Cp M p

Debe notarse que de la ecuacion (2.83) no puede extraerse una expresion explicita para
los componentes &'i*!1 a través de &', es decir, no puede obtenerse ninguna férmula
recurrente que permita, una vez calculada la caja j, calcular directamente la siguiente capa.
Sin embargo (2.83) se cumple para 1 <i<m-1, de modo que si se asume que los valores
de la capa j se conocen, la ecuacion (2.83) constituye un sistema de m-1 ecuaciones
lineales para el calculo de los valores de &, en la préxima capa.
Como estos valores son m+1, se necesitan dos ecuaciones adicionales que se obtienen
precisamente a partir de las condiciones de fronteras 6,(0,t) y 6(l,t), que, dado el orden de

la ecuacioén (2.35), son necesarias para la solucion univoca de la misma; sean o(t)=6,(0,t)

y A(t)=6(1,t) entonces:
H‘(’)’M - a(tj”) y QBA'M - 'B(tm) (2.84)

Las dos ecuaciones adicionales (2.84) complementan el sistema que resultard de m+1
ecuaciones con m+1 incégnitas. Este sistema es tridiagonal, es decir, en la matriz del
sistema sélo no son nulos los elementos de la diagonal principal y de las diagonales
adyacentes.

Por otro lado si 7h? es pequefio, en la ecuacion (2.83) el coeficiente que multiplica a 4,'i*1
es mayor que la suma de los restantes coeficientes de la misma fila, propiedad que

garantiza la compatibilidad del sistema y que el mismo tenga solucion Unica.

2.3.3. Interconexién de las Ecuaciones

Las ecuaciones en diferencias (2.70-2.78) y (2.83, 2.84) constituyen el sistema de
ecuaciones que es necesario resolver para obtener el estado del objeto. Estas ecuaciones
poseen diferentes caracteristicas pues como se aprecidé anteriormente en (2.70-2.78) la
solucion del sistema se reduce al célculo a través de formulas recurrentes, mientras que

parala (2.83) se debe en cada capa resolver un sistema tridiagonal de m+1 ecuaciones con
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m+1 incognitas. Sin embargo ninguna de estas ecuaciones puede ser resuelta por
separado, los términos independientes garantizan la interconexion entre ellos vy
cualitativamente expresan las influencias mutuas, que desde el punto de vista fisico ocurren
en el proceso. Como puede apreciarse estas interconexiones se definen por las funciones
fg, fm, fo, Ki, Kii, Kii, Kiv, Kv ¥y Kvi. Los valores sobre la malla de estas funciones forman una
matriz de “interferencias” que lleva implicita la realidad fisica de intercambio que ocurre en

el horno.

L b M.
fg fy fy

0,j Lj M, j
0 O FURRTPRN

interf; = : : :
[k 7 [k [k

Cada una de las variaciones ocurridas en las capas anteriores tienen necesariamente que
influir en el estado futuro del sistema, especificamente las primeras tres filas representan la
interconexién térmica y la influencia de algunos factores como la temperatura del medio,
potencia calorifica del combustible, etc. Mientras que las ultimas filas expresan la influencia
de la temperatura del carbonato sobre la velocidad de las reacciones en las diferentes zonas
tecnoldgicas.

Resumiendo lo tratado anteriormente el algoritmo general de calculo puede formarse como

sigue:

v' La capa j=0 se determina para las condiciones iniciales.

v" Una vez conocidas las capas j=k, entonces con los valores de esas capas se calcula la
matriz de interferencia, es decir, los valores de fg, fm, fp, Ki, Ku, Kui, Kiv, Kvy Kvi, a partir
de las formulas (2.76, 2.68, 2.82, 2.38, 2.42, 2.44, 2.46, 2.40a y 2.48). Una vez obtenida
la matriz de interferencia, los valores de 6, &9, ®HH, ®ac, Qo2 Y Qsoz €n la capa k+1 se
calculan a partir de la formula recurrente (2.70-2.78) y los valores de &, en la capa k+1
se obtienen resolviendo el sistema lineal, tridiagonal conformado por las (m-1)
ecuaciones (2.83) definidas para 1<i<m-1y para las dos ecuaciones adicionales (2.84).

v El paso anterior se repite hasta que k+1 sea igual a n.

Por cuanto existen métodos que permiten resolver sistemas tridiagonales de n ecuaciones

en no mas de una operacién, es facil ver que la cantidad de operaciones para obtener la

solucion aproximada del sistema de ecuaciones diferenciales es proporcional a n x m.

2.4. Conclusiones
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En el presente capitulo quedo establecido el modelo matematico del proceso de calcinacion
del carbonato basico de niquel en el horno tubular rotatorio, el cual consta de 9 ecuaciones
diferenciales en derivadas parciales y varias ecuaciones de enlaces. Asimismo, se aborda
el aseguramiento algoritmico para la solucion de dicho modelo, destacdndose la aplicacién
del método de las rejillas, especificamente el esquema tripuntual para la solucion de las
ecuaciones hiperbdlicas y el esquema simétrico de seis puntos para la solucion de la
ecuacion parabdlica, asi como la interconexion entre estas. La programacion de dichos

algoritmos permitira resolver el sistema de ecuaciones obtenido como modelo matematico.
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CAPITULO lII

Resultados Experimentales e ldentificacion del Modelo Matematico del
Proceso de Calcinacion del Carbonato Bésico de Niquel en el Horno
Tubular Rotatorio

3.1. Introduccion

La modelacion matematica de un objeto exige la realizacion de experimentos para lograr la
adecuacion del modelo elaborado al objeto industrial. La experimentacion con este ultimo,
permitié la obtencion de las caracteristicas estaticas y dinamicas principales del mismo,
para lo cual todos los experimentos fueron realizados en el objeto activo, o sea en el horno
rotatorio en produccion.

La realizacion de experimentos en el objeto en produccién impone dificultades inevitables
a los mismos, pues es necesario, en la mayoria de las ocasiones, introducir perturbaciones
gue afecten en poca medida la estabilidad de las operaciones desde el punto de vista de la
obtencién de un producto final dentro de las especificaciones comerciales establecidas, no
obstante, la presencia en el horno de medios técnicos adecuados permitié llevar a cabo el
seguimiento de los principales pardmetros influyentes en el proceso de calcinacion. En
todos los casos los parametros de medicién continua y las acciones sobre el proceso
introducidas fueron recogidas por el registrador PIEZOGRAPH instalado en el horno.

El presente capitulo tiene como objetivo mostrar los resultados experimentales logrados en

el horno de calcinacion y realizar la validacion del modelo matematico planteado.

3.2. Determinacion de las Caracteristicas Estaticas

Las caracteristicas estaticas a determinar fueron obtenidas mediante la influencia con dos
acciones de control fundamentales (el flujo de petréleo y la carga) sobre las temperaturas
en las diferentes zonas del horno. El registro grafico de los experimentos realizados permitié
la obtencion de una data valiosa para el trazado de las caracteristicas a partir del

procesamiento estadistico de la misma.
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3.2.1. Caracteristicas de las Temperaturas en Funcién del Flujo de Combustible

La metodologia para la realizacion de estas pruebas consistié en la ejecucion de cambios
en el flujo de petroleo alimentado al horno, manteniéndose los demas parametros
constantes (presion de tiro inducido, velocidad de rotacion del horno, carga alimentada).
Estas experiencias se repitieron para cinco valores diferentes de la carga alimentada al

horno, luego, mediante el software ORIGEN, fueron ajustadas las curvas que se muestran
en las figuras 3.1 - 3.15.
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Figura 3.1. Variacion de la temperatura T2 en funcion del flujo de petréleo para una carga
de 8 t/h.

Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.
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En estos casos se obtuvieron buenos coeficientes de correlacion CR como se muestra en

la tabla 3.1
Tabla 3.1 Coeficientes de correlacion logrados en los ajustes de las figuras 3.1-3.15
Figura CR Figura CR Figura CR

3.1 0.9778 3.6 0.97038 3.11 0.98444
3.2 0.96644 3.7 0.99912 3.12 0.97203
3.3 0.92534 3.8 0.97901 3.13 0.93311
3.4 0.99763 3.9 0.98325 3.14 0.86107
3.5 0.97881 3.10 0.99675 3.15 0.85423

Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

La representacion de las figuras correspondientes a una misma temperatura en un solo

grafico (Figuras 3.16-3.18) permite observar la influencia de la carga sobre estas.
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Figura 3.16. Variacion de la temperatura Tz en funcién del flujo de petréleo (Qc).
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.
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3.2.2. Caracteristicas del flujo de combustible en funcién de la carga del horno
Particular interés fue dedicado a la determinacion de las caracteristicas que expresan la
dependencia del flujo de combustible Qc de la carga del horno para lograr temperaturas

constantes en las distintas zonas del horno, los resultados se muestran en las figura 3.19,
3.20y 3.21.
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Figura 3.19. Dependencia del flujo de petréleo de la carga a T2 cte.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.
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Figura 3.20. Dependencia del flujo de petréleo de la carga a Ts cte.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.
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Figura 3.21. Dependencia del flujo de petréleo de la carga a T4 cte.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

3.3. Determinacién de las Caracteristicas Dinamicas
Las caracteristicas dindmicas obtenidas mediante la aplicacibon de un escalén de

aproximadamente de un 10% del flujo de combustible, manteniendo los demés parametros
constantes, se muestran en las figuras 3.22 - 3.24.
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Figura 3.22. Respuesta dinamica de la temperatura T2 a un escalén del flujo de

combustible.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.
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3.4. Determinacion del Tiempo de Retencidon del Material en el Horno

La determinacion del tiempo de retencion del material en el horno se realizé mediante la
introduccion de una muestra de carbonato de sodio en la carga y el seguimiento del sodio
en las muestras tomadas a la salida del horno. La representacion simultanea de los gréficos
obtenidos (figura No0.3.25) permite observar la distribucion del tiempo real de estancia del
material en el horno para cada velocidad de rotacion.

Los resultados mostrados en la figura 3.25 permitieron obtener la dependencia del tiempo
de retencion del material en el horno de su velocidad de rotacion (figura No.3.26), la cual
es de mucho valor para el control del proceso y en particular de la productividad y de la
calidad del producto final.

En este caso en el ajuste mostrado en la figura 3.26 se obtuvo un coeficiente de correlacion
de 0.9805.
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Figura 3.25 Variacion de la concentracion de sodio en las muestras en funcion del tiempo y
de la velocidad de rotacién del horno. Los valores que se muestran al lado de las curvas

corresponden a la velocidad de rotacion en r.p.m.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.
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3.5. Identificacién del Modelo Matematico

La identificacion del modelo matematico juega un papel fundamental, ya que en la misma
se establece la adecuacion del modelo al objeto fisico de estudio, para esto se utiliza un
determinado algoritmo de identificacion, con ayuda del cual se realiza la validacion del
mismo mediante la contraposicion de los resultados experimentales y los resultados

logrados con ayuda del modelo.

3.5.1. Algoritmo de Identificacién del Modelo

La tarea de la identificacion del modelo matematico consiste en la determinacion de una
serie de coeficientes & de las ecuaciones de transferencia de calor y de masa, para los
cuales se puede garantizar la adecuacion del modelo, que describe el proceso. Entre estos
parametros & se encuentran los coeficientes de velocidad de las principales reacciones del
proceso, la energia de activacion y los coeficientes de transferencia de calor. Para eso es

necesario determinar los valores de las caracteristicas Yo del proceso
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tecnoldgico real y las magnitudes analogas Ywm (€) a la salida del objeto para determinados
valores de los coeficientes . Serd mejor aquel juego de coeficientes & para el cual sea
minimizada la medida m de las cercanias de las magnitudes Yo y Yw.

m [Yo -Ywm (§)] > min
La identificacion del proceso se dificulta debido a la gran cantidad de coeficientes, que
requieren valoracion. La determinacién simultanea de los valores de todos los coeficientes
a identificar no es racional, siendo necesario resolver esa tarea por etapas.
En la identificacion del modelo es necesario variar los componentes del vector § en
dependencia de la medida de diferencia de los componentes de los vectores Yo y Ym. En
la composicion del vector entran los coeficientes de velocidad de las reacciones (6), las
energias de activacion de los procesos (6), y los coeficientes que caracterizan la
transferencia de calor (4); asi el vector & tiene una dimensién de 16. La dimension del
vector Y es 8.
En la identificacion se utiliza el procedimiento iterativo multifacético de Gauss-Zidel [83].
Inicialmente, a partir del conocimiento fisico-quimico y tecnoldgico, se escogié el contenido
de cada etapa de identificacién de forma que en esa etapa mediante la variacion de una

sola magnitud & m se minimiza un criterio intermedio del tipo

2

S
j=1

Para la sencillez de explicacion, el procedimiento de identificacién se describe para la 1™
etapa (identificacion estatica). Por eso en el contenido (3.1) no esta presente la integraciéon
en el tiempo.
Cada etapa de identificacion termina con el cumplimiento de la desigualdad.
Y0 v YM m < gm (3.2)
0

m

m

donde em es una magnitud dada con anterioridad para la etapa m, Ym una de las
magnitudes Yi que entra en (3.1). La etapa puede concluir antes de satisfacer (3.2) si el
min J™ se alcanza con anticipacion.

El procedimiento de identificacion en la etapa m se representa en el esquema de bloques

de la figura 3.27. Los datos iniciales para la etapa m son:
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Figura 3.27 Esquema de bloques de la identificacion en la etapa m.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

Em? - valor inicial del coeficiente &m incluido en el vector & y que es identificado en la etapa
m;

&o - valor inicial de todos los demas componentes del vector & de los coeficientes a
identificar;

Z - valor de la magnitud a la entrada del modelo, medido durante el experimento;

Yo - los valores de los componentes del vector Y medidos durante los experimentos
industriales a la salida del horno.

En la identificacion estatica para determinar los valores en la iteracion Y[k], se resuelve el
sistema de ecuaciones, tomando dY/dt=0 (bloque 2). Luego se comparan los valores Yom Yy
Ymm, se calcula el valor JM[K] del criterio (3.1) (bloque 3), se comprueba el cumplimiento de

la condicion 3 (bloque 4) y se concluye la etapa de identificaciéon del modelo (bloque 5y 6).
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Se determina un nuevo valor de &m (bloque 7) y se comienza una nueva identificacion (k+1)
de la etapa m. El resultado de la etapa m es el valor {m, que pasa a ser una componente
del vector & para la siguiente etapa (m+1).

En la figura 3.28 se recogen las etapas del algoritmo de identificacion utilizado.

La identificacion dinamica se diferencia de la estatica sélo en que en la subetapa (2) de
cada etapa de identificacion para determinar Y(t) se sustituye las ecuaciones algebraicas
por las ecuaciones diferenciales. En este caso el entero (3.1) toma la forma de un funcional
integral dado en el conjunto de funciones del tiempo en las partes derechas (3.1).
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3.5.2. Identificacion Preliminar del Modelo

En el capitulo Il se obtuvo el modelo matematico del proceso de calcinacion. Este modelo
contiene una gran cantidad de coeficientes que necesitan ser valorados para poder adecuar
el modelo al objeto. Este proceso de identificacion del modelo fue escogido en el epigrafe
3.5.1 desde el punto de vista de su algoritmizacion para ser ejecutado en una maquina
computadora, no obstante el conocer el valor aproximado de estos coeficientes, o sea la
regiobn en que se encuentran los mismos es de gran importancia, para la disminucién de
tiempo de calculo de maquinay en general para la optimizacién del proceso de identificacion
final. Es por tanto de gran necesidad llevar a cabo la identificacion preliminar mediante la
determinacién de los parametros que forman el modelo a partir de los valores fisicos de los
mismos y el comportamiento fisico-quimico del proceso. Por tener condiciones diferentes
de transferencia de calor en el horno los célculos se realizan para las zonas de secado,
cadenas y calcinacion.

Los datos iniciales para la identificacion son los siguientes:

Q=10t/h; n=07rpm; d&"=d:*=275m; d='=265m; @=25° t,_ =3995°C;
t, =497,4°C; t, =8533°C; t, =497,4°C; t_ =150°C; t, =400°C;t,_ =300°C
t, =800°C; t,_ =750°C; t¥, =1215°C; =0 =240°C; t%! =413,26°C;

0. =0.=02m; 5,,=025m; o_.=002m; R=83142kJ/kmolK .

carc
Los subindices o superindices sec, cad, cal representan los parametros para las zonas de
secado, cadenas y calcinacion respectivamente. Los subindices g, p y s se refieren al gas,

pared y solido. El subindice carc significa la carcasa.

3.5.2.1. Determinacién del coeficiente superficial de transferencia de calor del gas al
sélido por unidad de longitud K1

La determinacion de Ki se realiza mediante la expresion (2.17) para lo cual es necesario

determinar el coeficiente de transferencia de calor del gas al solido ags a través de la

expresion (2.2) y por tanto primeramente se hallan los numeros de Re y Pr para por (2.4)

buscar el valor de og.

El diametro equivalente es el diametro interior.

A partir de [92] se determinan la cantidad de gas por unidad de tiempo y la humedad de los

gases

V, =45343 kg/h

@ =1,545 KGymedas ! Kgasseco
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El coeficiente de llenado del horno & se determina segun la expresion (2.6), para lo cual se
halla primeramente la velocidad lineal del so6lido segun (2.58):
V., =2680 m/h; V4=V, =2782 m/h
L =1(Q) se determina por (2.10)
B, =01070; p.,=01056; pL...=01107
El area total de las zonas es
S; =5515m*; S; =S; =594m’
El &rea ocupada por el sélido en las diferentes zonas es
S., =0,14338m?; S_,=0,14842m?*; S__=0,17098 m*
Entonces el coeficiente de llenado sera
S =0026; &.,=0025; &, =0,029
La viscosidad dinamica se halla segun (2.11)
1, =01138 kg/mh; 7, =01253 kg/mh; 7, =01616 kg/mh

Entonces el nimero de Reynolds se determina por (2.5)
Re,.. =13189565,83; Re,,=170562,57; Re_, =13196160,15

sec cad cal

Para la determinacion del nimero de Prandtl se hallan primeramente las capacidades
calorificas y la conductividad térmica segun (2.13 — 2.16):

Cyn,, =0,4906 kJ/kgK; c, =05066 kJ/kgK; c, =05688 kJ/kgK

Cys,, =0,2498 kI/kgK; ¢, =0,2458 kJ/kgK; c, =01658 kJ/kgK

C,.. =0,41045 kJ/kgK; c, =0,40412 kJ/kgK; c, =0,39598 kJ/kgK

g 9c Yeal

Ay, =00487 W/mK; 4, =0,0562 W/mK; 4, =0,0826W/mK

Luego el Pr sera
Pr.. =0,9253; Pr,

cad

=0,9046; Pr

- = 0,8030
El coeficiente de transferencia de calor por conveccién del gas al sélido se define a través
de (2.4)

a, =180,33Wm?*K; «

. _=22362WIm?K; @, =228,75W/m*K

e
Antes de calcular el coeficiente ags aun es necesario determinar el grado reducido de
radiacion integral. Para ello de [87], teniendo en cuenta las condiciones de las diferentes
zonas, se seleccionan los siguientes parametros:

&, =065 ¢, =064 & =057

g I

¢, =068 &, =067 &,_ =060

g9
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g, =040 & =050 & =060

g:c =080 ¢, =08 ¢, =090

Luego

2 =0337 £ =0401 £2 =0,4286

El coeficiente general de transferencia de calor del gas al sélido segun (2.2)
ay, =180,73+13,21=19394 W/m’*K;  «, =22362+2816=251,78 W/m’K

g%
Qs =228,75+120,92 =349,67 W/m? K

Finalmente el coeficiente K1 se determina segun (2.17):
K, =5892W/mK; K, _ =7298W/mK; K,_ =9896W/mK

3.5.2.2. Coeficiente superficial de transferencia de calor de la pared al sélido por
unidad de longitud K2

El coeficiente K2 se determina segun la expresion (2.22), donde inicialmente deben ser

calculados los valores de los coeficientes de transferencia de calor apsd Y opsc por las

ecuaciones (2.18 y 2.20) respectivamente.

s =2024,69 +3,33=2028,02 W/m* K %% = 2175,73+10,78 =2186,51 W /m*K

psc psc

a® = 2183+79,34 =2262.34 W/m*K

psc
apey =3,155 W/m?K agiﬂ =8,46995 W /m?* K a;zg =65,94698 W /m?* K
Para la determinacion de opsd Se requiere definir los valores de las emisividades del gas
mas el arrastre a la temperatura de la pared y a la temperatura del sélido. Estos valores

fueron seleccionados de [87], resultando:

&, =066 & =065 ¢ =058

9
¢, =067 ¢ =066 & =059

g9

El area de las superficies de intercambio de calor se calculan por (2.19) y (2.21) :

S =0,3044 m* S%¢=0,2904 m* S = 0,2836 m’

psc psc psc
Spea =8,335 m? s;gg =8,349 m? S;‘;‘L =8,042 m*
Luego por (2.22) se determina el coeficiente Kz:
K3 =617,33+26,30=643,63W/m K K =634,96 +70,72=705,68 W/m K

K& =641,60 +530,35=1171,95 W /m K
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3.5.2.3. Coeficiente superficial de transferencia de calor del gas a la pared por unidad
de longitud Ka

El coeficiente K4 se calcula por la expresion (2.27), requiriéndose primeramente la

determinacion de agp por (2.26). La emisividad del gas a la temperatura de la pared fue

seleccionada por [87] y tiene los siguientes valores:

é‘se =0,655 égd - 0,645 é\gl ~ 0575

9

Entonces segun (2.26) y considerando los valores ya calculados de og se tienen

a,, =180,73+15,608 =196 ,338 W/m? K a;;d = 223,62+ 60,3656 =283,9856 W/m* K
a;f)' = 228,75839 +125,555 = 354,305 W/m’ K

Luego
K3 =1636,48 W/mK K= 237100 W/mK K = 2849,32 W/mK

3.5.2.4. Coeficiente integral de transmision de calor a través de la pared del horno
por unidad de longitud Ke

El coeficiente Ks se determina a través de la expresion (2.31) con previo célculo de los

coeficientes acm , ac Y arsegun (2.32-2.34). En este caso:

o =3041W/m’K o, =3743W/m’K a,_ =4350W/m*K

a, =8,307 W /m?K a,. =13,960 W /m* K a, = 26,830 W /m*K

I

U, =11348W/m?K @, =17,703W/m’K «,, =31180W/m’K

(24

A partir de [87] se selecciona A_,,.=465W/mK.

carc

De [92] se asumen los valores de A% = 2% =1,03W/mK y A% =153W /mK .

Entonces

K# =33500W/mK K& =3750W/mK K& =47,11W/mK

3.5.2.5. Determinacion de la densidad del gas

Las densidades de los gases a partir de [87] son:

Py, =1250kg/m®  p, =1428kg/m® py, =2858kg/m*® po, =1963kg/m’

La densidad del vapor de agua tomada a la temperatura de la zona de secado y cadena

son respectivamente
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Pro =0,33456 kg/m®  pG =0,4666 kg/m®

Los voliumenes y presiones parciales de los gases producidos por zonas, calculados a partir

del balance realizado en [92] se muestran en la tabla 3.2

Tabla 3.2. Volumen y presion parcial de los gases.

Gas Calcinacion Cadenas Secado
Volumen | P. parcial | Volumen | P.parcial | Volumen | P. parcial
(m®) (kg/cm?) (m®) (kg/cm?) (m®) (kg/cm?)
CO2 3,1519 0,0374 8,0519 0,0379 8,0519 0,0295
SO2 19,1700 0,2275 19,1700 0,0902 19,1700 0,0703
02 4,2040 0,0499 4,2040 0,0198 4,2040 0,0154
N2 57,2450 0,6852 57,7450 0.2716 57,7450 0,2116
H20 - - 123,4065 0.5805 183,7020 0,6730

Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.
Luego por (2.64)
Pt =08589 kg/m®  pg* =0,8942 kg/m® pg* =0,6514 kg/m®

3.5.2.6. Otros parametros

Masa de la pared por unidad de longitud.

La masa de la pared puede calcularse por la expresion (2.65). Pero primeramente es
necesario calcular la seccién transversal de cada capa segun (2.66):

Sar =Sy =1854m*  ST§ =2278m* S, =0.199m’

El volumen por unidad de longitud sera

vEe v —1854m? /m V@ =2278m?*/m  V__=0.199m?/m

refr refr refr carc
Las densidades del refractario se encuentran en el rango de
P = p =2,25-2,35 t/m® pol =2,78-288 t/m?
se asume
P =pP =230t/Im*  p@ =283t/m* P = P =79 t/M
Entonces

M ¢ _ M cad

prefr prefr

=4,263 t/m M

prefr

=6,446 t/m M =1574 t/m

pcarc
Finalmente a cada masa del refractario se le agrega la de la carcasa, y se obtiene
ME =M@ =5837t/m M, =8019 t/m

prefr prefr prefr

Seccion transversal del espacio ocupado porelgas S'.

El area de la seccién transversal del espacio ocupado por el gas se determina por las
expresiones (2.68 y 2.69):
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S; =zr’=5515m* S =S,  =50940m’
Entonces

S.,=5372m*>  S_,=5792m®> S__ =5769 m’
Capacidad calorifica de la pared.

¢, =106 kJ/kgK

Capacidad calorifica del sélido.
A partir de [92] c . =C.q =131 kJ/kgK ¢, =123 kJ/kgK

Coeficiente de temperatura.
a=0516.10°" m?/s

Potencia calorifica del combustible.
h' = 40475,4 kJ/kg

Energias de activacion y coeficientes pre-exponenciales.

Los valores de estas magnitudes fueron tomados de los resultados recogidos en el trabajo

[106].

E, =88,54 kJ/mol A =2110"s™
E, =58,20 kJ/mol A, =2,4.10°s™
E,, =88,54 kJ/mol A, =53.10%s™
E,, =324,40 kJ/mol A, =23.10"%s™

La tabla 3.3 recoge un resumen de los principales parametros preidentificados.

Tabla 3.3. Valores de los parametros preidentificados.

Parametros Unidades Zonas
Secado Cadenas Calcinacion
K1 W/mK 58,92 72,98 98,96
K> W/mK 643,63 705,68 1171,95
Ka W/mK 1636,48 2371,00 2849,32
Ke W/mK 33,509 37,50 47,11
(o kJ / kg K 1,31 1,31 1,23
Cg kJ / kg K 0,41045 0,40412 0,39598
Mp t/m 5,837 5,837 8,019
Py kg / m3 0,8589 0,8942 0,6514
S m? 0,17098 0,14842 0,14338
S’ m? 5,769 5,792 5,372

Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.
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3.5.3. Validacion del Modelo

La aplicacion del algoritmo descrito en el subepigrafe 3.5.1 permitio realizar la identificacion

del modelo matematico, para eso:

v" Fue realizada la programacion en MATLAB 5.3 para la solucién del modelo.

v Luego el valor de Ym en el algoritmo de la figura 3.27 fue calculado con el modelo segun
la programacion anteriormente mencionada.

v' Después de aplicar todo el algoritmo de la figura 3.28 se lograron los siguientes

parametros identificados.

Tabla 3.4 Valores de los parametros identificados.

Parametro Unidad Valor Parametro Unidad Valor
K1 Wim.K 114.3 A3z st 4.1 x 10
K2 W/m.K 304,7 En kJ/mol 88,54
Ka Wim.K 1100 A4 st 0.6 x 1012
Ke W/m.K 38.9 Eiv kJ/mol 324.,4
A1 st 2.7 x 10™ As st 0.31 x10™
Ei kJ/mol 88 Ev kJ/mol 2
A2 st 2.6 x 108 A st 0.2 x 1012
Eu kJ/mol 97,5 Evi kJ/mol 15

Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

Después de aplicado el modelo matemético identificado se logré obtener aceptables

resultados, los cuales se muestran en las figuras siguientes.
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Figura 3.31 Comparacion entre los valores obtenidos experimentalmente (linea continua) y
por via del modelo (linea discontinua) para la temperatura T4. Los valores que se

encuentran al lado de las graficas representan la carga en t/h.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

En estos casos de las figuras 3.29 - 3.31 se obtuvieron los siguientes resultados

estadisticos.

Tabla 3.5. Resultados estadisticos de las figuras 3.29 — 3.31.

Parametro Carga Error relativo Varianza Coeficiente de
(t/h) % (K?) variacion, %

8 1,6883 460,35 1,8708

9 1,0588 153,64 1,1796

T2 10 1,4428 260,41 1,6125
11 1,0509 127,00 1,1649

12 0,9274 100,78 1,0675

8 0,6732 52,77 0,8724

9 0,6925 44,98 0,8304

T3 10 1,0619 90,70 1,1972
11 0,5297 24,77 0,6355

12 0,7917 49,52 0,9098

8 0,4833 11,79 0,5408

9 0,2521 3,79 0,3139

Ta 10 0,3486 6,04 0,4014
11 0,4483 9,26 0,5011

12 0,5208 12,33 0,5847

Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2001.
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Figura 3.34 Comparacion entre los valores obtenidos experimentalmente (linea continua) y
por via del modelo (linea discontinua) para la dependencia entre flujo de combustible y la

carga para temperaturas T4 constantes.
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

En los casos de las figuras 3.32 - 3.34 se obtuvieron los siguientes resultados estadisticos.
Tabla 3.6. Resultados estadisticos de las figuras 3.32 — 3.34.

Parametro Temperatura | Error relativo Varianza Coeficiente de
(K) % (kg/h)? variaciéon, %

1323 1,00 165,0175 1,1247
Qc para T2 1273 1,15 187,5506 1,2935
const. 1223 2,00 481,6038 2,2435
1173 0,80 214,5012 0,8994
Qc para T3 1123 1,10 267,3365 1,2369
const. 1073 2,00 523,8268 2,2495
623 2,00 601,4603 2,2491
Qc para T4 598 1,0 87,1878 1,1249
const. 573 1,5 92,0444 1,6897

Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2001.
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Figura 3.35 Comparacion entre los valores obtenidos experimentalmente (linea continua) y

por via del modelo (linea discontinua) para las caracteristicas dinAmicas de T2, T3y T4
Fuente: A. O. Columbié Navarro, 2000.

El error en todos los casos de la figura 3.35 esta por debajo del 2 %.

3.6. Valoracion Econdmica

Para la valoracion econémica de este trabajo es necesario tomar en consideracion su
posible aplicacion en un software de simulacion del proceso y en un sistema de control
automatico del horno de calcinacion que permitira el incremento de una produccién continua
de alta sensibilidad financiera.

El poseer un software de simulacién o un sistema de regulacion automatico permitiria la
realizacion de un control mas eficiente del proceso de calcinacion del carbonato basico de
niquel en el horno tubular rotatorio, lo cual conllevaria a mejorar la composicion del producto
final de forma tal que se incremente el contenido de niquel. El contenido medio de niquel
en el producto, obtenido a partir de una data representativa [92], es de 76,67 %, un mejor
control, manual o automatico, daria la posibilidad de estabilizar el contenido de niquel en
un 78 - 79 %, con lo cual se lograria un incremento de 1,33 - 2,33 % lo que representa 412,3
-722,3t/anovy, al precio actual en el mercado mundial de 7700 USD/t, significa un aumento
del ingreso de divisa de 3 174 710 - 5 561 710 USD / afo.

3.7. Conclusiones
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Se realizaron las pruebas experimentales necesarias para la identificacion del modelo
matematico del proceso de calcinacidn que incluyen las caracteristicas estaticas de
temperaturas en la zona de calcinacion, de cadenas y de secado en funcién del flujo de
combustible, donde se resalta ademas la influencia de la carga en estos parametros;
asimismo se muestran las caracteristicas dinamicas de las temperaturas en funcion del
tiempo como respuesta a un escalén dado en la entrada de combustible.

Con los resultados obtenidos en la experimentacion se realizo la validacion del modelo
matematico planteado con resultados aceptables, demostrandose la adecuacion de éste al

objeto préactico en cuestion.
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CONCLUSIONES

En la presente investigacion se llegé a las siguientes conclusiones:

v' Se establecid el modelo matematico del proceso de calcinacién del carbonato basico
de niquel obtenido a partir del mineral lateritico cubano en el horno tubular rotatorio,
guedando éste conformado por 9 ecuaciones diferenciales en derivada parciales,
gue describen el comportamiento dinamico del objeto, incluyéndose ademas varias

ecuaciones algebraicas de enlace.

v' El analisis del estado actual del proceso de calcinacién del carbonato basico
determind que la direccion del mismo en el horno tubular rotatorio en la Empresa
Cmdte. Ernesto Guevara no tiene un enfoque integral desde el punto de vista de su

automatizacion.

v' El analisis del proceso de calcinacion del carbonato basico como objeto de
modelacion matemética definié los parametros de entrada del proceso: Qa- flujo de
aire, Qc- flujo de petréleo, n - velocidad de rotacion del horno, Piiro- presion de tiro
inducido de los gases; los pardmetros de salida: O2- concentracion de Oz en los
gases de salida, 02- temperatura en la zona de calcinacion, 03- temperatura en la
zona de cadenas, 04- temperatura de los gases de salida, Qnio- flujo de NiO obtenido,
[NiO] - composicién del 6xido de niquel; y las perturbaciones: Qcos- flujo de
carbonato béasico de niquel, Qnis- flujo de sulfuro de niquel alimentado, Qpolvo- flujo
del polvo de recirculacion de los electrofiltros, wco3- humedad del carbonato, [CO3]-
composicion del carbonato, [NiS]-composicion del sulfuro, pcos-densidad del
carbonato, tcos-temperatura del carbonato, onis - humedad del NiS, Tp - temperatura
del petrdleo, Pp - presion del petréleo, Py - presion del vapor para atomizacion, Pa -
presion del aire primario, Trer - temperatura del refractario, Tamb - temperatura

ambiente.

v Se plante6 cientificamente la tarea de direccion del proceso de calcinacion,
definiéndose como criterio de calidad, el mantenimiento del perfil térmico del horno
guedando como restricciones aspectos relacionados con la calidad del producto final,

la productividad y el consumo de combustible.
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v' Se realizé la identificacién experimental del proceso de calcinaciéon, donde se
obtuvieron las caracteristicas estaticas y dinAmicas principales relacionadas con las
temperaturas en las diferentes zonas de interés del horno; estas caracteristicas
fueron obtenidas tomando en consideracion la influencia del flujo de combustible y

la carga alimentada al horno.

v Se validé el modelo matemético obtenido mediante la aplicacion de un algoritmo que
permitié la comparaciéon de los resultados experimentales obtenidos en el horno y
los arrojados por el modelo, demostrandose la adecuacion del modelo al objeto de

estudio.
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RECOMENDACIONES

En la presente investigacion se proponen las siguientes recomendaciones:

v Aplicar el modelo matematico del proceso de calcinacion del carbonato basico de niquel
obtenido a partir del mineral lateritico cubano en el horno tubular rotatorio de la empresa
Cmdte. Ernesto che Guevara de Moa y otras empresas que contengan la tecnologia
carbonato amoniacal, a partir de la realizacion de un software con el modelo matematico
logrado en este trabajo, de forma tal que contribuya a la mejor direccion del proceso

mediante el apoyo en la toma de decisiones durante su operacion.

v' Desarrollar un enfoque integral desde el punto de vista de la automatizacién de los
procesos metallrgicos, planteando cientificamente la tarea de direccion de los
mismos, definiéndose otros criterios de calidad, de forma tal que se eleve el nivel de

automatizacion de las instalaciones metalurgicas.
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